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ABSTRAKT  
Cílem práce bylo zmapovat teoretické základy aceton-butanolové fermentace, z literární 
rešerše zjistit, jaké údaje jsou k dispozici pro možnost průmyslového využití tohoto procesu a 
vyvodit závěr pro další postup. Jsou popsány mikroorganismy produkující butanol, podmínky 
fermentace a použitelné suroviny. Podrobněji jsou popsány jednotlivé typy procesů 
vsádkové, přítokované a kontinuální fermentace a srovnány z hlediska produktivity procesu a 
výtěžnosti. Nalezené informace byly vyhodnoceny a protože nebylo nalezeno dostatek 
technologických údajů pro sestavení provozního zařízení, výsledkem je návrh 
poloprovozního zařízení na kterém by bylo možné zkoušet různé typy substrátů a 
mikroorganismů. Zařízení je navrženo pro jednostupňovou kontinuální fermentaci 
s odebíráním produktů pomocí stripování s variantou rozšíření na dvoufázovou fermentaci. 
Současně byla provedena bilance tohoto procesu. 
 
 
 
 
KLÍČOVÁ SLOVA  
butanol, fermentace, butanolové kvašení 
 
 
 
 
 
ABSTRACT 
The aim of this work was to map out the theoretical basics of acetone-butanol 
fermentation. In addition, it is to find available data for possibility of the industrial use of this 
process and to make conclusion for next procedure. The microorganisms producing butanol, 
conditions of fermentation and usable raw material were described. Batch, Fed-batch and 
Continuous fermentation processes are described in more detail from the point of view of 
productivity of process and yield. Available data was evaluated, but there was a lack of 
technological data to construct an operational system. Therefore, an experimental pilot plant 
system was constructed that allowed different types of microorganisms and substrates to be 
tested. The pilot plant system is for single stage Continuous fermentation with gas stripping 
product recovery with possibility of expansion to two-stage Continuous fermentation. As well 
the balance of this process was done.  
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2. ÚVOD 
Problematika globálního oteplování vyvolává poptávku po technologiích, které by vedly k 
omezení produkce skleníkových plynů. Vzhledem k tomu, že silniční doprava představuje ve 
státech Evropské unie 84 % emisí CO2, je jedním z cílů vedoucích ke snížení emisí 
skleníkových plynů širší uplatňování biopaliv v dopravě. Evropská komise předpokládá, že by 
v roce 2020 mohlo 20 % spotřebované energie v rámci Evropské unie  pocházet 
z obnovitelných zdrojů [1].    
Zavádění biopaliv také souvisí s programem snížení závislosti ekonomicky a politicky 
dominantních států na ropě z krizových oblastí a ze zemí, které využívají ropu jako nástroj 
politického nátlaku.  
V České republice je nyní přidáváno do benzinu 2 % biopaliv, v roce 2009 se má zvýšit 
tento podíl na 3 % a podle „Směrnice Evropského parlamentu a Rady 2003/30/EC z roku 
2003 o podpoře používání biopaliv nebo jiných obnovitelných paliv v dopravě“ má ke konci 
roku 2010 energetický podíl biopaliv pro dopravu v každém z členských států Evropské unie 
činit 5,75 % [1]. 
V současné době jsou uplatňována biopaliva první generace, které představuje ethanol 
vyráběný ze škrobnatých a cukernatých surovin, a methylestery vyšších mastných kyselin, 
získavaných v Evropě hlavně z řepkového oleje. Současně se pracuje na technologiích 
nových biopaliv, mezi které patří butanol. Fermentací se získává ze stejných surovin jako 
ethanol. Protože při použití původních cukerných a škrobnatých surovin tvoří surovina asi 60 
% nákladů na výrobu butanolu, hledají se levné suroviny, jako jsou lignocelulózové materiály 
a odpadní produkty průmyslových výrob bohaté na sacharidy, které by výrazně snížily 
finanční náklady.  
V první polovině minulého století byla výroba butanolu druhou největší fermentační 
výrobou hned za ethanolem. Postupem času ale nedokázala fermentační výroba konkurovat  
petrochemickému průmyslu a tak byla provozní zařízení vyrábějící butanol fermentační 
cestou postupně rušena. Tomuto procesu je v současnosti věnována stále vyšší pozornost. 
Důvodem jsou lepší vlastnosti butanolu z hlediska použití jako motorového paliva oproti 
ethanolu.  
Zadavatel diplomové práce VUCHZ, a. s. jako výrobce a dodavatel technologických 
zařízení pro výrobu biopaliv připravuje výzkumný úkol „Výroba butanolu z biomasy“. Náplní 
této diplomové práce je tedy podrobně zmapovat dostupné informace o procesu aceton-
butanolové fermentace a možnostech jeho průmyslového využití.  
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3. TEORETICKÁ VÝCHODISKA  
3.1 Výhodnost butanolu jako motorového paliva  
3.1.1 Výhřevnost  
Při hodnocení paliva z hlediska využitelného obsahu energie se rozlišují termíny energie a 
specifická energie. Využitelná tepelná energie obsažená v palivu se vyjadřuje buď vztažením 
na jednotku hmotnosti paliva, nazývá se  hmotnostní výhřevnost s jednotkou kJ.kg-1, nebo 
méně často vztažením na jednotku objemu paliva, pak se jedná o výhřevnost objemovou, 
uváděnou v jednotkách kJ.l-1.  
Celková tepelná energie paliva se vyjadřuje jako spalné teplo, které se dá popsat jako 
veškerá energie získaná spálením 1 kg paliva včetně ochlazení jeho spalin na původní 
teplotu. Spaliny jsou ovšem u automobilových motorů vypouštěny do ovzduší, takže 
kondenzační energie v nich obsažená se nevyužívá. Využívaná hodnota energie se pak 
vyjadřuje jako výhřevnost, která má vždy nižší hodnotu než spalné teplo.  
Benzín o hustotě 762 kg.m-3 má hmotnostní výhřevnost přibližně 42,6 MJ.kg-1. Butanol má 
hmotnostní výhřevnost nižší než benzín, ale naopak vyšší než ethanol a to o 14,5 %  [2]. 
Hodnoty jsou srovnány v tab. 1. 
 
Tab. 1 Hmotnostní výhřevnost vybraných sloučenin [2] 
 
Sloučenina Výhřevnost MJ.kg-1
benzín 42,6 
ethanol 28,9 
butanol 33,1 
vodík 121,0 
3.1.2 Specifická energie  
Specifická energie paliva je energie směsi určitého paliva se vzduchem ve 
stechiometrickém poměru. S vyšší specifickou energií paliva se dosahuje většího výkonu 
motoru. Hodnoty specifické energie pro vybraná paliva jsou uvedeny v tab. 2. 
 
Tab. 2 Specifická energie směsi par paliva se vzduchem (za předpokladu, že palivo je 
úplně odpařené, poměr vzduch/palivo 1,00; t = 25°C, P = 1 bar)[2] 
 
Obsah energie ve směsi Sloučenina kJ.l-1 směsi Relativní hodnota 
izooktan (rel. hodnota = 100) 3,420 1,00 
ethanol 3,410 0,997 
butanol 3,440 1,006 
vodík 2,920 0,854 
benzín 3,460 1,012 
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3.1.3 Oktanové číslo 
Oktanové číslo (OČ) vyjadřuje antidetonační odolnost paliva a je hlavní charakteristikou 
paliva pro spalovací motory. OČ vyjadřuje procentuální obsah izo-oktanu (2,2,4-
trimethylpentanu) ve směsi izo-oktanu s n-heptanem, která má stejnou odolnost proti 
samozápalu jako zkoumané palivo.  OČ se vyjadřuje jednak jako oktanové číslo stanovené 
motorovou metodou (OČMM) a jako oktanové číslo výzkumnou metodou (OČVM). Srovnání 
v tab. 3. 
 
Tab. 3 Oktanová čísla získaná motorovou a výzkumnou metodou [2, 3] 
 
sloučenina OČMM OČVM 
benzín 81-89 91-99 
etanol 92 111 
butanol 94 113 
Oktanová čísla ethanolu a butanolu se v nalezené literatuře lišila. Některé zdroje uvádějí 
vyšší hodnoty pro ethanol než butanol. Z tabulky je vidět, že kyslíkaté sloučeniny mají vyšší 
oktanové číslo než benzín.  
 
3.1.4 Chemické a fyzikální vlastnosti produktů aceton-butanolové fermentace 
Při aceton-butanolovém kvašení jsou hlavními produkty aceton, butanol a ethanol. 
Chemické a fyzikální vlastnosti jsou důležité z pohledu použitelnosti jako motorového paliva 
(butanolu a ethanolu), také při separaci produktů fermentace hrají důležitou roli teplota varu 
a schopnost tvorby azeotropu. Hodnoty jsou uvedeny v následující tabulce.  
 
Tab. 4 Chemické a fyzikální vlastnosti látek [4]  
 
 Butanol Aceton Ethanol 
Molární hmotnost (g.mol-1) 74,124 58,081 46,070 
Teplota tání (°C) -88,62 -94,7 -114,1 
Teplota varu (°C) 117,66 56,29 78,29 
Hustota při 20 °C (g.cm-3) 0,8097 0,7900 0,7894 
Rozpustnost vody v látce (hmotn. %) 7,45 ∞ ∞ 
Vodný azeotrop 57,5 %; 92,7°C není 96 %; 78,17°C 
 
3.2 Mikrobiologická východiska 
3.2.1 Mikroorganismy tvořící butanol 
Rozpouštědla aceton, butanol a ethanol (popř. 2-propanol) generují svým metabolismem 
hlavně bakterie patřící do rodu Clostridium. Butanol jako hlavní fermentační produkt byl 
zjištěn také u bakterií Butyribacterium methylotrophicum [5] a Hyperthermus butylicus [6]. 
Rod Clostridium patří mezi nejrozsáhlejší rody bakterií. Buňky Clostridium acetobutylicum 
o velikosti 0,6 - 0,7 x 2,6 – 4,7 μm jsou charakterizovány tyčinkovitým tvarem. Vyskytují se 
jednotlivě nebo ve dvojici. Stavbou buněčné stěny patří mezi grampozitivní tyčinky a tvoří 
endospory, které jsou větší než samotné buňky. Bakterie tohoto druhu jsou ve vztahu ke 
kyslíku řazeny mezi anaerobní mikroorganismy. Vzdušný kyslík na ně působí inhibičně, po 
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pěti až deseti minutách usmrcuje vegetativní buňky většiny druhů. Vyskytují se hlavně 
v půdě a rostlinách a mohou kontaminovat potraviny [7].  
Hlavními producenty rozpouštědel jsou bakterie Clostridium acetobutylicum (obr. 1, 2), C. 
beijerinckii (dříve C. butylicum), C. saccharobutylicum, C. saccharoperbutylacetonicum, 
menší množství tvoří také C. aurantibutyricum, C. butyricum, C. cadaveris, C. pasteurianum, 
C. puniceum, C. sporogenes, C. tetanomorphum a C. termosaccharolyticum [8]. 
 
 
 
Obr. 1 Clostridium acetobutylicum [9] 
 
 
 
Obr. 2 Clostridium acetobutylicum [10] 
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3.2.2 Metabolismus bakterií Clostridium acetobutylicum a C. beijerinckii 
Způsob využití substrátu mikroorganismem se dá popsat třemi hlavními fázemi. Nejdřív 
dojde k rozkladu polymerního substrátu vyloučenými enzymy na jednoduché sacharidy. 
Následuje příjem rozložených jednotek sacharidů  buňkou popř. příjem jiných mono- 
sacharidů. Ve třetím kroku probíhá intracelulární metabolismus sacharidů. Bakterie C. 
acetobutylicum dokáže metabolizovat širokou škálu sacharidů. Patří mezi ně glukóza, 
fruktóza, laktóza, maltóza, sacharóza, celobióza, mannóza, galaktóza, glukonan, 
galakturonan, glukosamin, ribóza, arabinóza, rhamnóza. Metabolizuje i trojsytný alkohol 
glycerol [11].  
Metabolismus solventogenních klostridií je typický pro svůj dvoufázový charakter. V první 
fázi se tvoří kyseliny, ve druhé fázi se po poklesu pH tvoří rozpouštědla. Obr. 3 znázorňuje 
metabolické dráhy, kterými dochází k přeměně hexózy na jednotlivé produkty. Glukóza je 
oxidována přes Emden-Meyerhof-Parnas (EMP)  dráhu na pyruvát.  
Pentózy jsou přeměněny na ribóza-5-fosfát a xylulóza-5-fosfát, který vstupuje do 
fosfátového cyklu, z nějž vychází hexóza fosfát a je následně rozložen v EMP dráze [11].  
Glukonan je přeměňován přes Entner-Doudoroffovu dráhu (obr. 4) tak, že je dehydratován 
na 2-keto-3-deoxyglukonan, který je pak současně rozdělen a fosforylován na pyruvát a 3-
fosfoglyceraldehyd. 
 
Obr. 3 Schéma Entner-Doudorffovy dráhy. Enzymy: (1) glukonan dehydratáza, (2) 2-keto-
3-deoxyglukonan kináza, (3) 2-keto-3-deoxy-6-fosfoglukonan aldoláza [11] 
 
3.2.2.1 Kyselinotvorná fáze  
Při podmínkách, kdy je železo v koncentraci limitující růst buněk a pH vyšší než 5, je 
hlavním produktem laktát. Tuto přeměnu zprostředkovává enzym laktát dehydrogenáza. 
Laktát může být zpětně využit za podmínek, že klesne pH na hodnotu 4,5 a železo není 
v koncentraci limitující růst.  
Centrálním enzymem pro rozložení pyruvátu je pyruvát:ferredoxin oxidoreduktáza. Tento 
enzym obsahuje síru, železo a thiaminpyrofosfát. Produktem reakce pyruvátu s tímto 
enzymem je acetyl-CoA, oxid uhličitý a ferredoxin. Acetyl-CoA je následně přeměněn na 
acetát a butyrát v různém poměru. Na vzniku acetátu se podílejí enzymy fosfotransacetyláza 
a acetátkináza, na vzniku butyrátu pak aktivita  thiolázy, L(+)-3-hydroxybutyryl-CoA 
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dehydrogenázy, krotonázy, butyryl-CoA-dehydrogenázy, fosfotansbutyrylázy a butyrát 
kinázy. Reakce, na kterých se podílí kinázy jsou spojeny se vznikem ATP.  Vznik 
čtyřuhlíkatých sloučenin začíná kondenzací dvou molekul acetyl-CoA, kdy vzniká 
acetoacetyl-CoA. Tato reakce je katalyzována thiolázou. Redukce acetyl-CoA na butyryl-CoA 
je katalyzována společnou činností enzymů L(+)-3-hydroxybutyryl-CoA-dehydrogenázy, 
krotonázy a butyryl-CoA-dehydrogenázy. Poslední krok vzniku butyrátu je katalyzován 
fosfotransbutylázou a butyrátkinázou. Během produkce kyselin je redukovaný ferredoxin 
oxidován hydrogenázou a vzniká plynný vodík [12]. NADH, vytvořené během reakce 3-
fosfoglyceraldehyd dehydrogenázy v glykolýze, je oxidováno v β-hydroxybutyryl-CoA a 
butyryl-CoA-dehydrogenázové reakci [11].   
 
Obr. 4 Metabolické dráhy bakterií Clostridium acetobutylicum a C. beijerinckii.  Enzymy: 
(1) glyceraldehyd-3-fosfátdehydrogenáza, (2) laktátdehydrogenáza, (3) pyruvát: ferredoxin 
oxidoreduktáza, (4) hydrogenáza, (5) NADH: ferredoxin oxidoreduktáza, (6) acetaldehyd- 
dehydrogenáza, (7) ethanoldehydrogenáza, (8) β-hydroxybutyryl-CoA dehydrogenáza, (9) 
isopropanoldehydrogenáza, (10) butyryl-CoA-dehydrogenáza, (11) butyraldehyddehydro- 
genáza, (12) butanoldehydrogenáza [11] 
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3.2.2.2 Rozpouštědlová fáze  
 Aby nastal metabolický posun od tvorby kyselin k tvorbě rozpouštědel, musí být splněno 
několik podmínek. Patří sem nízké pH, nadbytek substrátu, přítomnost acetátu a butyrátu 
v dostatečné koncentraci a růst limitující koncentrace fosfátu nebo sulfátu. Tyto podmínky se 
ovšem mohou lišit pro různé kmeny klostridií. Před počátkem tvorby rozpouštědel se nejdřív 
musí vytvořit potřebné enzymy. Aceton vzniká pomocí enzymů CoA-transferázy a aceto-
acetátdekarboxylázy. Pro bakterii C. beijerinckii, kde vzniká isopropanol, je aceton následně 
přeměněn pomocí alkohol dehydrogenázy. Naopak u C. acetobutylicum je produkován vedle 
acetonu a butanolu ještě ethanol. Vznik butanolu je katalyzován butyraldehyd a butanol 
dehydrogenázou [11]. 
3.2.2.3 Sporulace  
Souběžně s tvorbou rozpouštědel se začínají tvořit endospory. Nahromaděné kyseliny 
sníží vnější pH na 4 – 4,5. Anaerobní bakterie nejsou schopny udržet konstantní pH uvnitř 
buňky, ale  spíše udržují konstantní pH gradient přes membránu. pH uvnitř buňky je asi o 
jednotku vyšší než je pH extracelulární. Při vnějším pH 4 – 4,5 jsou vytvořený butyrát a 
acetát v nedisociované formě kyselin a ty jsou schopny projít difuzí přes membránu. Naopak 
uvnitř buňky následkem vyššího pH disociují na soli a protony. Tímto způsobem je gradient 
protonů přes membránu zrušen a následkem toho buňka umírá. Tím, že buňka přemění 
kyseliny na rozpouštědla potlačí tento efekt tím, že se pH opět zvýší. Tvorbou rozpouštědel 
si buňka vytvoří čas pro vznik endospor, které zajistí dlouhodobější přežití nepříznivých 
podmínek [8].  
  
3.2.3 Fágová infekce a preventivní opatření 
Velkým problémem při průmyslové produkci butanolu byly bakteriofágové infekce. Některé 
fágy bakterie přímo ničí (jsou lytické), jiné jsou zabudovány v genomu bakterie v podobě 
profága. Takovéto bakterie se nazývají jako lyzogenní a po jistém fyziologickém signálu 
jejich fág přechází ve formu lytickou a bakterie ničí [8].  
Průmyslová ABE fermentace se prováděla ve sterilních podmínkách s použitím čisté 
kultury, což vyžadovalo sterilizaci substrátu, vody i plynu navozujícího anaerobní podmínky. 
Proto při sestavování továren musel být kladen velký důraz na faktory potlačující možnosti 
vzniku bakteriofágové kontaminace. Mezi tato opatření se řadí sterilizace párou všech částí 
výrobního zařízení, včetně potrubí, ventilů, či zásobníků pro případnou kyselou či alkalickou 
úpravu fermentačního media. Zaváděly se různé operační postupy a byla dodržována taková 
hygienická pravidla, aby pravděpodobnost vzniku infekce se snížila na minimum [13, 14]. 
Příznakem fágové infekce byla pomalá fermentace s nižším výtěžkem rozpouštědel. 
Obvykle byl zaznamenán pokles vyvíjeného plynu a zápara měla tmavou barvu oproti běžné 
fermentaci, kdy substrát postupem fermentace získával světlejší barvu. Dalším příznakem 
byl vysoký podíl vznikajících kyselin a nevyužité sacharidy. Často byla zaznamenána značná 
redukce v počtu buněk, ztráta jejich pohyblivosti, někdy prodloužený tvar buněk nebo 
protoplastů. Příznaky nemusejí být stejné, i přestože se jedná o kontaminaci stejným 
bakteriofágem [15]. 
Standardní postup po zjištění fágové infekce zahrnoval odstranění kontaminovaného 
materiálu, následované čištěním a sterilizací. To ovšem představovalo kompletní uzavření 
továrny, zatímco probíhal dekontaminační proces.  
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Významným krokem k předejití fágové infekce bylo uchování řady kmenů, které byly 
resistentní vůči různým bakteriofágům [16]. Byly vyvinuty mutanty, které byly resistentní proti 
určitým fágům, ale bohužel při fermentaci poskytovaly nižší koncentraci rozpouštědel a nižší 
výtěžek. Další nevýhoda spojená s produkcí imunních kmenů byla, že získaný imunní kmen 
nebyl imunní vůči více různým fágům. Navíc některé rezistentní kmeny se ukázaly být 
lysogenní, což vedlo ke stálé mírné fágové infekci [17].  
Kromě použití resistentních kmenů mikroorganismů byly navrženy i jiné metody za účelem 
ubránit substrát před infekcí, a to například použití antibiotik nebo chelátů k odstranění 
dvouvazných kationtů. Takové kationty jsou nutné pro infekci některých fágů. Nicméně se 
uvádí, že žádná z těchto metod nebyla úspěšná [17].   
3.2.3  Stechiometrické výtěžnosti   
Pokud by se při fermentaci tvořil jen butanol a žádná jiná rozpouštědla (aceton, ethanol), ani 
kyseliny, byla by stechiometrická rovnice následující: 
 
gggg
OHCOOHCHCHCHCHOHC
108,481,41100
2 2222236126 ++→  
 
V tomto případě je maximální teoretická výtěžnost butanolu 0,41. Klostridie ale tvoří kromě 
butanolu, také další látky, aceton, ethanol, kyseliny octová a máselná, malé množství 
acetoinu (acetylmethylkarbinolu), a plyny - oxid uhličitý a vodík. V literatuře byla nalezena 
jediná stechiometrická rovnice, která popisuje přeměnu glukózy na produkty, nejsou v ní ale 
uvedeny vznikající kyseliny [18]: 
 
g
EOH
ggggggg
HCOOHHCCHOHCOCHCHCOCHCHOHHCOHC
6,1
2
16573,41,47,106,20100
182824612
2
22523333926126
++
+++++→
 
Z této rovnice se získá poměr rozpouštědel 6 : 3 : 1. 
 
 Protože různé kmeny poskytují různé poměry rozpouštědel, lze stechiometrický poměr 
získat pouze z praktických výtěžků fermentace pro daný mikroorganismus.  Halama uvádí 
následující výtěžky pro Clostridium acetobutylicum [19]: 
 
ggggg
HCOOHCHCHCHOHCOCHCHCOCHCH
gggg
OHCHCHCHCHCOOHCHCOOHCHCHCHOHC
5,19,538,131,7
2,23               7,42100
22233333
222332236126
+++++
++≈
 
V novější literatuře nebyly nalezeny výtěžky acetoinu, oxidu uhličitého a vodíku. Převážně 
se uvádí množství vytvořených organických kyselin a rozpouštědel. Proto následující 
srovnání je uvedeno v tabulce. V prvním řádku jsou uvedeny naměřené hodnoty, druhý 
řádek tabulky uvádí hodnoty přepočítané na 100 g využitého škrobu, aby bylo usnadněno 
srovnání s výše uvedenými rovnicemi. 
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 Pro kmen C. beijerinckii BA101 na škrobnatém substrátu vsádkovým procesem byly 
získány tyto výtěžky [20]:  
 
Využitý 
škrob K. máselná K. octová Aceton Butanol Ethanol 
59 g 0,6 g 1,4 g 6,2 g 18,3 g 0,4 g 
100 g 1,0 g 2,4 g 10,5 g 31,0 g 0,7 g 
 
Ze 100 g využitého škrobu se získá 31 g butanolu. Tímto genově manipulovaným mikro-
organismem bylo tedy získáno v laboratorních podmínkách ze 100 g sacharidu o 7,8 g 
butanolu víc oproti přírodnímu kmenu Clostridium acetobutylicum. Rozpouštědla butanol a 
aceton se nacházejí v poměru 3:1. 
Na rozdíl od aceton-butanolového kvašení, kde je těžké nalézt stechiometrickou rovnici, 
která by odpovídala reálným výtěžkům, ethanolovému kvašení odpovídá následující 
stechiometrie. 
Teoretická výtěžnost  ethanolového kvašení podle Gay-Lussacovy rovnice je: 
 
ggg
COOHHCOHC
86,4814,51      100
kJ.mol5,11722 12526126
+→
++→ −
 
 
V praxi se počítá s výtěžností 90 % teoretické výtěžnosti [21]. Což znamená, že fermentací  
100 g glukózy se získává asi 46 g ethanolu.  
 
Ze srovnáním výtěžku butanolu a ethanolu ze stejného množství využitého sacharidu 
vyplývá, že ze 100 g sacharidu vznikne o 15 g ethanolu víc než butanolu. V ABE fermentaci 
ovšem kromě butanolu vzniká ve větším množství hodnotný aceton.  
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4. HISTORIE VÝROBY BUTANOLU 
Z historického hlediska je ABE fermentace pomocí Clostridium acetobutylicum jedna 
z nejdéle známých průmyslových fermentací. Získání butanolu fermentací bylo poprvé 
zmíněno Pasteurem v roce 1861 ve spojení s odhalením máselného kvašení. Organismus 
způsobující toto kvašení byl nazván Vibrion butyrique. Bakterie odpovídající za tuto 
fermentaci na vzduchu hynuly a později bylo prokázáno, že kyslík je pro ně toxickou látkou 
[22, 23], jsou tedy anaerobní. 
Podrobnější rozbor bakterií produkujících butanol uvedl Fitz (1877). Detailně popsal 
mikroorganismy fermentující glycerol na butanol, kyselinu máselnou, CO2, H2 a malá 
množství kyseliny octové, ethanolu, laktátu a propandiolu. Byly to anaerobní, sporulující, 
tyčinkovité bakterie a nákresy zobrazovaly typické formy klostridií. Fitz také zjistil, že ze 
vzniklých produktů je butanol nejvíce toxický a popsal izolaci čisté kultury Bacillus butylicus. 
Tato úvodní práce dala podnět mnoha dalším vědcům k výzkumu anaerobních bakterií 
produkujících butanol [24, 25, 26].  
Dánský mikrobiolog Beijerinck izoloval dva různé druhy bakterií poskytující značné 
množství butanolu Granulobacter butylicum a Granulobacter sacharobutyricum, jenž byl 
pravděpodobně identický s Bacillus butylicus [27]. Bakteriální produkce acetonu a 
isopropanolu byla zjištěna více než o deset let později [28,29]. Postupně byly nalézány různé 
mikroorganismy tvořící butanol, některé byly později přejmenovány. Přehled nově 
izolovachých mikroorganismů tvořících butanol je uveden v tab. 5. 
Začátkem 20. století způsobil nedostatek a tedy i vysoká cena přírodního kaučuku zájem o 
výrobu kaučuku syntetického. Tomuto problému se začal věnovat Chaim Weizmann, který 
přišel v roce 1904 na Manchester university, kde pracoval pod profesorem Perkinsem [30]. 
Zjistilo se, že butanol jako prekurzor butadienu, byl počáteční materiál pro výrobu 
syntetického kaučuku, což spustilo výzkum v oblasti produkce rozpouštědel mikrobiální 
fermentací.  
V roce 1910 byly dva vědecké týmy Perkins a Weizmann (University of Manchester) a 
Fernbach a Schoen (Pasteurův institut) osloveny britskou firmou Strange and Graham Ltd., 
aby vytvořily studii výroby butanolu mikrobiální fermentací [31].  O rok později izoloval 
Fernbach kulturu produkující aceton a butanol z bramborového substrátu. V roce 1912 
Weizmann ukončil spolupráci se jmenovanou společností, ale pokračoval dál ve své práci na 
univerzitě v Manchesteru. Izoloval řadu mikroorganizmů z nichž jeden, později pojmenovaný 
Clostridium acetobutylicum, produkoval aceton a butanol z různých škrobnatých surovin 
s lepším výtěžkem než Fernbachův mikroorganismus. Žádost pro udělení patentu pro 
Fernbachův proces byla přijata v roce 1911 [32] a 1912 [33] a pro Weizmannův proces 
v roce 1915 [34].  
Roku 1913 začala firma Strange a Graham Ltd. vyrábět aceton a butanol Fernbachovým 
procesem, kde vstupní surovinou byly brambory. Propuknutí 1. světové války způsobilo náhlý 
zvrat ve výrobě butanolu. Vzhledem k tomu, že aceton byl používán k výrobě bezdýmného 
střelného prachu tzv. korditu, přešel zájem od výroby butanolu k acetonu. Aceton byl do té 
doby vyráběn z octanu vápenatého. Nakonec  Strange and Graham Ltd. zásoboval britskou 
vládu acetonem vyrobeným fermentačně v jejich továrně v Kings Lynn. Weizmann 
pokračoval na vylepšení svého procesu a jeho výsledky přesvědčily britskou vládu o 
výhodách tohoto procesu. Nakonec byla postavena továrna v Royal Naval Cordite Factory v 
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Pool. Zde i v dalších lihovarech byl vyráběn aceton. Kromě toho byl Weizmannův proces 
uveden i do továrny firmy Strange and Graham Ltd.  
Kvůli německé blokádě nemohlo být obilí a kukuřice dováženo do Británie v požadovaném 
množství. Fermentační průmysl nemohl být zásobován škrobnatými materiály a aceton-
butanolová produkce musela být ve Velké Británii ukončena. Nicméně výroba byla 
přemístěna do Kanady a továrna v Torontu byla otevřena v srpnu 1916. Zde a také 
v americkém Terre Haute se aceton vyráběl až do konce první světové války, kdy byla 
výroba zcela zastavena. Tou dobou bylo malé využití pro vyrobený butanol, a proto musel 
být skladován ve velkých nádržích. 
Výsledkem obrovského růstu automobilového průmyslu byla zvyšující se poptávka po 
lacích, pro něž je butanol a jeho ester, butylacetát, výborným rozpouštědlem. Navíc prohibice 
ohrozila dodávku amylalkoholu, jenž byl používán jako rozpouštědlo pro laky a získával se 
jako vedlejší produkt při výrobě lihovin, kde se odděluje destilací z přiboudliny [35]. Brzy se 
situace obrátila a butanol byl chtěným produktem a aceton méně žádoucím. Společnost  
Commercial Solvents Corp. of Maryland (USA) koupila továrnu v Terre Haute v roce 1919 a 
začala vyrábět butanol v roce 1920. Problémy v procesu začaly v roce 1923, kdy výtěžek 
rozpouštědel výrazně klesl a to z důvodu virové infekce bakterií [36]. Trvalo téměř rok, než 
byly překonány tyto problémy. Druhou továrnu otevřela stejná společnost v Peoria v roce 
1923. Kapacita byla 32 fermentorů, každý o objemu 190 000 litrů. V následujících letech byla 
továrna rozšířena na 96 fermentorů. Výroba měla kapacitu 100 tun rozpouštědel za den [37]. 
Strange and Graham Ltd. v roce 1923 obnovili výrobu v King´s Lynn, ale továrna byla brzy 
zničena explozí a společnost zanikla. Aceton-butanolová výroba se ve Velké Británii opět 
rozběhla v roce 1935, kdy Commercial Solvents Corp. a British Distillor’s Co. postavili 
továrnu v Brombrough. Začátkem třicátých let dvacátého století se v amerických továrnách 
jako surovina začala používat melasa, jež nahradila obilí. V této době náhrada melasy za 
obilí zachránila výrobu rozpouštědel, protože melasa jako základní surovina byla mnohem 
levnější. Navíc druhy bakterií Clostridium acetobutylicum byly schopny fermentovat až 6,5 % 
cukru a produkovat 2 % rozpouštědla. Z toho plynulo značné snížení výrobních nákladů. Do 
roku 1936 Weizmannovy patenty (1915, 1919) bránily rozšíření procesu. Tyto patenty 
přestaly platit v roce 1936 a nové fermentační továrny byly postaveny v USA, někdejším 
SSSR, Japonsku, Indii, Austrálii a Jižní Africe. Tyto továrny fungovaly přes druhou světovou 
válku, v roce 1945 bylo 60% butanolu a 10% acetonu vyrobeno ve Spojených státech 
fermentačními postupy. Začátkem padesátých let podíl fermentačních výrob prudce klesal, a 
to z důvodu tvrdé konkurence rostoucího petrochemického průmyslu a strmě rostoucích cen 
melasy a obilí. Brzy byly všechny továrny v západních zemích zavřeny, pouze továrna v Jižní 
Africe pokračovala až do roku 1982 [37]. Situace na východě byla méně jasná, ale bylo 
publikováno, že v roce 1993 Čína využívala aceton-butanolovou výrobu pro téměř polovinu 
poptávky acetonu [38].  
V bývalém SSSR bylo minimálně osm továren pracujících na základě aceton-butanolové 
fermentace. Tyto továrny využívaly k fermentaci hydrolyzáty lignocelulózového odpadu. 
Některé z nich byly koncem 80. let značně opotřebované a kvůli konkurujícímu 
petrochemickému průmyslu byly do konce osmdesátých let všechny zavřeny [39]. 
V České republice byl fermentační butanol vyráběn  v lihovaru v Rájci Jestřebí ještě v 
šedesátých letech minulého století. Dnes však je výroba zrušena, areál je využiván jako 
obchodní sklad chemikálií a poznatky o někdejší výrobě se nepodařilo získat. 
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Náhlý vzrůst cen ropy v roce 1973 vedl k obnovení zájmu o biotechnologickou produkci 1-
butanolu a acetonu. Doposud to nevedlo k procesu schopnému konkurovat získávání 
rozpouštědel z ropy.  
Až do nedávna byla jedinou zemí vyrábějící butanol komerčně fermentační cestou Čína 
[38]. Nyní se připravuje druhá generace technologických jednotek na výrobu biobutanolu. 
Firmy Du Pont a British Petrol oznámily, že v roce 2009 přejde do provozu továrna, která 
bude produkovat 20 000 litrů biobutanolu za rok [40].  
 
 
Tab. 5 Historie izolování a popsání bakterií tvořících rozpouštědla [11] 
 
Označení mikroorganismu 
Vznikající 
rozpouštědlo 
Rok 
publikování 
Autor 
Vibrion butyrique butanol 1861, 1862 Pasteur 
Bacillus butylicus butanol 1878, 1882 Fitz 
Clostridium butyricum I, II, III butanol 1887 Gruber 
Bacille amylozyme butanol 1891 Perdrix 
Bacillus butyricus butanol 1892 Botkin 
Bacillus orthobutyilicus butanol 1893 Grimbert 
Granulobacter butylicum butanol 1893 Beijerinck 
Granulobacter saccharobutyricum butanol 1893 Beijerinck 
Amylobacter butylicus butanol 1895 Duclaux 
Bacillus butylicus butanol 1897 Emmerling 
Granulobacillus saccharobutyricus 
immobilis liquefaciens 
butanol 1899, 1900
Schattenfroch,    
Grassberger 
Clostridium pastorianum 
butanol,     
isobutanol 
1902 Winogradsky 
Bacillus macerans aceton 1905 Schardinger 
Clostridium americanum 
butanol, 
isobutanol 
1906 Pringsheim 
Clostridium sp. butanol 1907 Schardinger 
Bacillus butylicus butanol 1908 
Buchner,   
Meisenheimer 
Bacillus amylobacter 
butanol, 
propanol 
1909 Bredemann 
Clostridium acetobutylicum aceton, butanol 1926 McCoy 
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5. LITERÁRNÍ REŠERŠE 
5.1 Zdroje a prameny  
Podklady k této práci byly sesbírány ze tří hlavních zdrojů. Jednak z Knihovny FCH v Brně, 
dále z Moravské zemské knihovny v Brně a hlavním pramenem byly elektronické databáze 
dostupné ze jmenovaných dvou knihoven. Odborné články byly získány z následujících 
databází. SCIENCE DIRECT je databáze poskytující články nakladatelství Elsevier Science 
a je zaměřena na výzkumy z oblasti vědy, techniky a medicíny. SPRINGER – Link poskytuje 
přístup k časopisům nakladatelství Springer-Verlag. Na všechny vědní obory je zaměřena 
databáze WEB OF SCIENCE a některé články byly získány z databáze JOHN WILEY AND 
SONS. Hlavní pozornost byla věnována odborným článkům publikovaným v období poslední 
dvaceti let, které se přímo zaměřovaly na vývoj a zlepšování aceton-butanolové fermentace. 
Velké množství odborných publikací je zaměřeno na genovou manipulaci mikroorganismů, 
což je v této práci zmíněno jen okrajově. Převážná většina článků týkající se fermentačního 
procesu je věnována výzkumu v laboratorních podmínkách, kdy se pracuje se zařízeními o 
objemech obvykle 0,5 – 2 l. Výjimku tvořily dvě publikace věnující se poloprovoznímu návrhu 
fermentace.  
 
5.2 Souhrn rozhodujících informací  
5.2.1 Nové mikroorganismy vytvořené genovou manipulací 
Hlavní cíle genové manipulace původních bakterií C. acetobutylicum a C. beijerinckii 
tvořících rozpouštědla by se daly rozčlenit do tří směrů. Prvním je získat rezistenci vůči 
bakteriofágové infekci. Dalším je vylepšit poměr produkovaných rozpouštědel acetonu, 
butanolu a ethanolu ve prospěch butanolu. A také tolerovat vyšší koncentraci butanolu, 
jelikož pro přírodní kmeny množství butanolu 5 g.l-1 již vykazuje toxicitu [41].  
Úvodním pokusem genové manipulace bylo získání kmene C. acetobutylicum ATTC 824, 
který byl stabilní a vykazoval zvýšenou tvorbu rozpouštědel. Dalšími pokusy bylo 
transformovat geny odpovídající za metabolické dráhy tvorby rozpouštědel do bakterií, které 
tuto schopnost nemají, ale jsou resistentnější k butanolu.  
Velkou roli v metabolismu klostridií hraje enzym hydrogenáza, protože řídí tok elektronů a 
stejně tak i poměr acetátu a butyrátu. Zrušení aktivity tohoto enzymu vedlo k vylepšení 
výtěžku butanolu [42]. 
Mutant C. beijerinckii BA101 se vyznačuje stabilitou, vysokou amylolytickou schopností a 
vysokou schopností tvorby butanolu. Byl získán působením látky N-methyl-N-nitro-N-
nitrosoguanidin.  
Další pokusy o zvýšení produktivity butanolu byly provedeny technikou rekombinace DNA, 
ale zatím nevedly k velkému úspěchu [43].  
 
5.2.2 Vsádkový  proces 
Vsádkový proces představuje nejjednodušší technologickou variantu fermentace. Před 
začátkem fermentace se jednorázově vkládá substrát. Tento proces je charakterizovaný 
konstantním objemem po celou dobu fermentace. S časem se buněčná populace se zvyšuje 
zatímco koncentrace substrátu se snižuje.  
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Bilance vsádkového procesu [44]: 
Bilance objemu media: 0=
dt
dV   Bilance mikroorganismů: Vr
dt
dXV x=  
Bilance substrátu: Vr
dt
dSV s−=   Bilance produktu: Vrdt
dPV p=   
Kde: V ... objem media (l) 
S ... koncentrace substrátu (g.l-1) 
P ... koncentrace produktu (g.l-1) 
X ... koncentrace mikroorganismů (g.l-1) 
rs ... rychlost spotřeby substrátu (g.l-1.s-1) 
rp ... rychlost tvorby produktu (g.l-1.s-1) 
rx ... rychlost růstu mikroorganismů (g.l-1.s-1) 
ms ... hmotnost substrátu (g) 
mp ... hmotnost produktu (g) 
mx ... hmotnost mikroorganismů (g) 
mg 
mp, ms, mx 
 
Obr. 5 Schéma vsádkového procesu 
 
Čas potřebný na vsádkový proces aceton-butanolové fermentace se pohybuje v rozmezí 
48 – 110 h, v závislosti na použitých mikroorganismech a použitém substrátu. Dobu 
fermentace také ovlivňují přítomné inhibující látky. Pro vsádkový proces probíhá aceton-
butanolové kvašení do té doby, než je činnost mikroorganismů zastavena toxickými produkty 
fermentace. Obecně je koncentrace vytvořených produktů velmi nízká.  
Pro zvýšení produktivity jsou navrhovány integrované procesy vsádky s oddělováním 
produktu, čímž se odstraňuje problém toxicity produktu vůči mikroorganismům. Je 
publikováno, že kultura C. beijerinckii BA101 produkuje 75,9 g.l-1 rozpouštědel při 
integrovaném procesu oproti 17,7 g.l-1 v případě vsádkového procesu, koncentrace cukrů 
v mediu 161,7 g.l-1 resp. 59,2 g.l-1 [45].  
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5.2.1.1 Příprava a propagace kultury 
Kultura je uchovávána ve formě spor, v destilované vodě, nebo na šikmém agaru [46], ve 
starší literatuře se uvádí, že spory je možné konzervovat ve směsi hlíny a písku [19]. Teplota 
uchovávání je 4 °C. Spory se podrobí tepelnému šoku 80 °C po dobu 10 minut [47],  
v některých případech je uváděno 75 °C po dobu 2 minut [48] aby se synchronizovalo 
klíčení, které nastartuje v živném mediu. 
 J. R. Gapes a spol. zkoušeli jaký vliv má teplota a délka trvání tepelného šoku na 
následnou činnost kultury Clostridium beijerinckii NRRL B592 při fermentaci. Nejlepší 
výsledky (výtěžek, koncentrace rozpouštědel) poskytla kultura při zahřívání 2 minuty na 
teplotu 95°C [49].  Tepelný šok se provádí před nebo po zaočkování na živné medium.  Jako 
kultivační media obsahující všechny potřebné živiny pro anaerobní bakterie jsou uváděna 
nejčastěji CMM (cooked meat medium), které se skládá z extraktu hovězího srdce a 
masového peptonu. Dalším vhodným živným mediem je TGY (tryptone/glucose/yeast 
extract). Trypton je enzymatický kaseinový hydrolyzát, je zdrojem aminokyselin a bílkovin. 
Kvasničný extrakt (yeast extract) se získává několikanásobnou extrakcí autolyzovaných 
pekařských nebo pivovarských kvasnic ve vodě a následným vysušením. Je zdrojem 
vitaminů a jiných růstových faktorů. Na tomto mediu je kultura anaerobně kultivována po 
dobu 16-24 h, při teplotě asi 35-37 °C, tak aby byla připravená pro zaočkování fermentač-
ního media [50, 51].  
Poté je kultura propagována ve více stupních na potřebný objem, v závislosti na objemu 
fermentačního media, a to v poměru 1:20 [50], pro průmyslové použití se uvádí v poměru 
1:100 [19]. 
5.2.1.2 Suroviny a jejich úprava  
Volba suroviny závisí na enzymovém vybavení mikroorganismů. Kultury Clostridium 
acetobutylicum a C. beijerinckii jsou schopny jako substrát využívat různé monosacharidy, 
disacharidy a na rozdíl od kvasinek i polysacharidy (škrob). Nemají enzymové vybavení pro 
fermentaci polysacharidů typu celulózy a hemicelulózy. Takové suroviny je třeba nejdříve 
podrobit hydrolýze na jednoduché cukry, a to působením hydrolytických enzymů nebo 
ředěných kyselin [52]. 
 Suroviny pro ABE fermentaci se rozlišují na škrobnaté (kukuřice, obilí, brambory, rýže), 
cukernaté (řepná melasa, syrovátka) a lignocelulózové (sláma, dřevo). Protože při použití 
původních cukerných a škrobnatých surovin tvořila surovina asi 60 % nákladů na výrobu 
butanolu, hledají se levné suroviny, jako jsou lignocelulózové materiály a odpadní produkty 
průmyslových výrob bohaté na sacharidy, které by výrazně snížily náklady. Na rozdíl od 
kvasinek, klostridie produkující rozpouštědla jsou schopny fermentovat větší škálu sacharidů. 
Z monosacharidů jsou to hexózy (glukóza, galaktóza), ale i pentózy (xylosa, arabinosa, 
ribosa), disacharidy (sacharóza, mannóza) a polysacharidy (škrob) [52]. 
 Před fermentací je třeba surovinu upravit tak, aby byly sacharidy přístupné fermentujícím 
mikroorganismům. K úpravě suroviny patří sekání, mletí na požadovanou velikost částic a 
ředění na určitou koncentraci.   
Před fermentací je nutné substrát sterilizovat. Sterilizace substrátu se provádí při 121°C po 
dobu 15 min. Před zaočkováním se chladí a doplňuje potřebnými živinami [20].  
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a) Škrobnaté suroviny 
Brambory  
Bramborové hlízy obsahují 18 % škrobu v závislosti na odrůdě brambor. Není nutná 
enzymatická úprava, protože na rozdíl od kvasinek jsou klostridie schopné fermentovat škrob 
bez předchozí hydrolýzy. S výjimkou kultury C. acetobutylicum ATCC 824 která má zřejmě 
nedostatek amylolytických enzymů, a při průmyslové produkci rozpouštědel by bylo nezbytné 
použít enzymatickou úpravu substrátu.  Omyté brambory se sekají na kousky o velikosti 1 
cm3. Pro laboratorní zkoušky byly většinou použity koncentrace brambor 220 g.l-1 což 
odpovídá koncentraci 42 g.l-1 zkvasitelných sacharidů, ale vyšší koncentraci rozpouštědel 
poskytl substrát o koncentraci 310 g.l-1. Nejvyšší produktivitu na tomto substrátu vykázala 
kultura C. beijerinckii Vienna [53].  
Použití amylolytických enzymů v laboratorně zkoušených fermentacích nevedlo ke 
zlepšení produkce rozpouštědel, ale vedlo ke snížení viskozity, což by při průmyslovém 
procesu mohlo snížit náklady na zařízení a také umožnit použití substrátu o vyšší 
koncentraci [53, 54].  
 
Ztekucený kukuřičný škrob 
Pomocí dextrózového ekvivalentu (DE) lze procentuelně vyjádřit podíl redukujících cukrů 
v celkovém množství sacharidů v surovině. LCS – ztekucený kukuřičný škrob má DE 12. 
Kromě sacharidů obsahuje tato surovina i Na2S2O5, který působí inhibičně na použitou 
kulturu, v tomto případě C. beijerinckii BA101. Na2S2O5 se používá jako konzervační a 
baktericidní činidlo. V koncentraci 0,20 g.l-1 začíná omezovat růst a produkci rozpouštědel. 
V koncentraci asi 0,18 g.l-1 způsobil zdvojnásobení doby fermentace, oproti kontrolní 
fermentaci stejné koncentrace glukózy.   
DE = [redukující cukry (glukóza) /celkové sacharidy] *100  
Tato surovina byla použita na fermentaci také po zcukření (SLCS – saccharified corn 
starch) enzymem glukoamylázou během 5-6 hodin. Oligosacharidy se touto úpravou 
rozštěpily na glukózu. Přestože C. beijerinckii BA 101 vylučuje amylolytický enzym potřebný 
ke štěpení oligo- a polysacharidů, fermentace se substrátem SLCS poskytla o něco vyšší 
produkci rozpouštědel, lepší využití sacharidů a také byla zkrácena doba fermentace [47].  
 
Odklíčkovaná kukuřice 
Kukuřice obsahuje 61% škrobu, 3,8% kukuřičného oleje, 8% proteinů, 11,2% vlákniny a 
16% vody. Z kukuřice se odstraní klíčky obsahující kukuřičný olej, čímž se získává hodnotný 
vedlejší produkt, a následně se mele se na jemnější částečky.  
Kaše z kukuřice bez klíčků obsahuje asi 214 g.l-1 škrobu. Je nutné surovinu asi 15 minut 
povařit, aby vznikla homogenní směs, jinak by surovina klesala ke dnu fermentoru. Před 
fermentací se substrát ztekucuje pomocí α-amylázy a vzniká hlavně maltóza a 
oligosacharidy. Probíhá tak dlouho, dokud se nedosáhne DE 12. Pomocí enzymu 
glukoamylázy se dosáhne následného zcukření na glukózu. Pokud není substrát zcukřen, 
dochází k postupné retrogradaci škrobu [20, 55].  
b) Lignocelulózové materiály  
Hlavními složkami lignocelulózových materiálů jsou celulóza, hemicelulóza a lignin. 
Celulóza je tvořena lineárními řetězci D-glukózy vázané β-(1→4)-glykosidovými vazbami. 
Lineární vlákna celulosy jsou navzájem silně poutána vodíkovými vazbami, proto jsou pevná 
a ve vodě nerozpustná. Ve stěně rostlinných buněk jsou vlákna celulózy propojena hmotou 
z polysacharidů na bázi glukózy a jiných monosacharidových jednotek. Ve dřevu je tato 
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hmota doplněna ligninem. Lignin je fenolový polymer, jehož stavební jednotky jsou p-
kumarylalkohol, koniferylalkohol a sinapylalkohol. Vedle celulózy se v lignocelulózových 
materiálech vyskytují hemicelulózy, které se podle obsažených monosacharidů dělí na 
xylany arabany a mannany. Xylany se nacházejí ve dřevu listnatých stromů, mannany ve 
dřevu jehličnatých stromů a slámě a arabany v pektinových látkách [69]. Celulózová biomasa 
obsahuje asi 20-40 % hemicelulózy, která obsahuje jako hlavní složku pětiuhlíkatý sacharid 
xylózu.  
U kultury C. beijerinckii BA101 bylo zkoušeno, jak využívá různých sacharidů, které 
vznikají hydrolýzou lignocelulózových materiálů. Přestože umí využít sacharidy jako jsou 
xylóza, arabinóza, mannóza, galaktóza, preferovaným substrátem je glukóza, která je 
využívána přednostně.  
Během hydrolýzy suroviny bohaté na vlákninu vznikají kromě sacharidů sloučeniny jako 
furfural, hydroxymethymfurfural, kyseliny octová, ferulová, glukuronová, p-kumarová a 
fenolické sloučeniny. Kromě těchto látek také soli kyseliny sírové, kterou je hydrolýza 
provedena. Bylo zjištěno, že furfural a hydroxymethylfurfural nejsou inhibiční k této kultuře, 
spíše měli stimulační efekt na ABE produkci a růst buněk. Naopak ferulová a p-kumarová 
kyselina jsou silnými inhibitory. Kyselina octová zvyšuje produkci ABE. Soli kyseliny sírové 
jsou toxické k těmto bakteriím. Z toho vyplývá, že je nutné surovinu po hydrolýze upravit tak, 
aby toxické látky a sloučeniny inhibující růst a tvorbu rozpouštědel byly před fermentací 
odstraněny [56].  
 
Pšeničná sláma  
Pšeničná sláma se skládá z 35-40% celulózy, 20-30% hemicelulózy a méně než 20% 
ligninu. Laboratorně byl tento substrát zkoušen následujícím způsobem. Pomletá surovina na 
velikost částic menších než 1,27 mm byla dávkována do ředěné kyseliny sírové, zahřívána 
v autoklávu 1 h na 121°C, pak zchlazena na pokojovou teplotu a bylo upraveno pH na 
hodnotu 5,0. Poté byly přidány jednotlivé komerční roztoky enzymů celulázy, β-glukosidázy a 
xylanázy. Směs byla udržována tři dny při teplotě 45°C za stálého míchání a filtrována za 
účelem odstranění sedimentu. Hydrolýzou ředěnou kyselinou sírovou dojde k štěpení 
množství hemicelulózy na pentózy. Zbývající celulóza a hemicelulóza je pak hydrolyzována 
enzymy. Hydrolyzát slámy obsahuje hlavně glukózu, xylózu a v menším množství arabinózu, 
mannózu a galaktózu [48, 45].  
 
Dalšími substráty na nichž byla zkoušena ABE fermentace jsou například sójová melasa 
[57], mletý odpad z výroby palmového oleje [46], arašídové slupky [58], sušená syrovátka 
obsahující 84% laktózy [74] a další. Tyto substráty nejsou v našich podmínkách dostupné a 
proto jsou zmíněny jen okrajově.  
5.2.1.3. Přídavek živin k substrátu 
Mikroorganismy potřebují dostatek živin pro růst a tvorbu rozpouštědel. To se zajistí 
doplňky jako jsou kvasničný extrakt, trypton, vitaminy, minerály.   
Optimální složení živin pro fermentaci brambor s koncentrací 220 g.l-1 substrátu v mediu 
bylo nalezeno jako: 1 g.l-1 K2HPO4.3H2O; 1 g.l-1 KH2PO4; 1 g.l-1 MgSO4.7H2O; 0,5 g.l-1 
FeSO4.7H2O; 0,1 g.l-1 p-animobenzoové kyseliny; 3 g.l-1 octanu amonného a s přídavkem 5 
g.l-1 kvasničného extraktu [58].  
Skupina okolo N. Quereshi používá pro svůj výzkum P2 medium kde je koncentrace 
glukózy 60 g.l-1 a 1 g.l-1 kvasničního extraktu. K tomu je přidáno 0,5 g.l-1 K2HPO4; 0,5 g.l-1 
KH2PO4; 2,2 g.l-1 octanu amonného, 0,2 g.l-1MgSO4.7H2O; 0,01 g.l-1 MnSO4.7H2O; 0,01 g.l-1 
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FeSO4.7H2O; 0,01 g.l-1 NaCl, 0,001 g.l-1 p-animobenzoové kyseliny; 0,001 g.l-1 thiaminu a 1. 
10-5 g.l-1 biotinu [60]. V různých studií se hodnoty a složení liší.  
5.2.1.4 Limitní koncentrace sacharidů: 
Přítomnost limitního množství sacharidického uhlíku v substrátu vede k převaze tvorby 
kyselin nad rozpouštědly. Naopak vysoká koncentrace cukrů je pro mikroorganismy toxická, 
např. pro C. beijerinckii BA101 to představuje koncentrace sacharidů 160 g.l-1. Konkrétně 
této kultuře vyhovují koncentrace v rozmezí 60-102 g.l-1. Koncentrace sacharidů má vliv na 
adaptační fázi mikroorganismů. Minimální doba lag fáze je nalezena 3 h pro koncentraci 60 
g.l-1 glukózy u zmiňované kultury. Se zvyšující se koncentrací substrátu, se lag fáze 
prodlužuje [17].   
Jsou vyvinuty kmeny, které jsou osmotolerantní a tolerují i vyšší koncentraci sacharidů 
v mediu. Např. 250 g.l-1 laktózy v syrovátkách kultura C. acetobutylicum P262 [59].  
 
Tab. 6 Vliv počáteční koncentrace sacharidů na lag fázi, koncentraci rozpouštědel a 
koncentraci buněk u kultury C. beijerinckii BA101  
 
Koncentrace 
sacharidů  (g.l-1) Lag fáze (h) 
Koncentrace 
rozpouštědel    
(g.l-1) 
Koncentrace 
buněk (g.l-1) 
Lit. 
60 6 24,2 1,7 
102 15 23 1,7 
158 23 21,9 1,6 
200 100 1,7 0,35 
61 
5 3 1,7 1,9 
25 3 8,1 2,7 
60 3 18,3 3,1 
100 6 16,7 2,8 
162 18 14,6 2,1 
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5.2.1.5 Limitace fosfátem 
U Clostridium acetobutylicum bylo zkoumáno jaký vliv má limitace fosfátem na jejich 
metabolismus. Samotný cyklus Clostridium acetobutylicum byl popsán metabolickým 
posunem od kyselin k rozpouštědlům a vznikem endospor. Obojí nastává až poté, co vnější 
podmínky neumožňují exponenciální růst. Nelze říct, že by dokázal jeden určitý parametr 
nastavit tvorbu rozpouštědel. Jde o kombinaci několika parametrů, vyúsťujících ve stresové 
podmínky, jako je nadbytek zkvasitelných sacharidů, nízká hodnota pH (<5) a vysoká 
koncentrace butyrátu. Tyto faktory způsobují malou růstovou rychlost a tedy posun 
k produkci rozpouštědel. Také fosfát v koncentraci limitující růst (<1mmol.l-1) podporuje 
tvorbu rozpouštědel. [17]  
5.2.1.6 Podmínky fermentace  
Je nutné nastavit anaerobní podmínky. Proto se sterilní substrát před zaočkováním 
probublá dusíkem, oxidem uhličitým, nebo směsí těchto plynů, po dobu asi 10 minut [20, 54].   
Teplota se pohybuje v rozmezí 35-37°C. Při zvýšení teploty na 37 – 40°C dochází 
k poklesu tvorby rozpouštědel, hlavně acetonu [41].  
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Předpokládáme, že jde o proces exotermní, a tedy že se během fermentace uvolňuje 
teplo, které je nutno odvádět. V literatuře nebylo nalezeno množství vznikajícího tepla.   
pH je na počátku fermentace blízké neutrální hodnotě, postupně s tvorbou kyseliny octové 
a máselné klesá, asi na hodnotu 4,5 – 5 na níž se udržuje během tvorby rozpouštědel. Při 
podmínkách kdy je limitní koncentrace železa (méně než 10 μmol.l-1) a pH vyšší než 5 se 
stává hlavním produktem laktát [93]. 
Při použití P2 media si kultura C. beijerinckii udržovala stálé pH, aniž by bylo třeba pH 
nějakým způsobem upravovat [65]. 
Vliv na produkci rozpouštědel má i přítomnost acetátu ve fermentačním mediu. Octan 
sodný v koncentraci 60 mmol.l-1 zvyšuje produkci butanolu a také pomáhá kultuře lépe využít 
glukózu. Navíc chrání kulturu před degradací [17].   
5.2.1.8 Průběh fermentace a její fáze  
 Po zaočkování media se kultura několik hodin adaptuje na substrát a vytváří si vhodné 
podmínky. Tato část se nazývá lag fáze (viz. I obr. 6) a její délka závisí na koncentraci 
přítomných sacharidů (viz. tab. 6). po ní následuje fáze zrychleného růstu a na ni navazující 
exponenciální růstová fáze (III obr. 6) bakterií. Během této fáze růstu se jako hlavní produkty 
tvoří kyseliny, máselná a octová, vodík a oxid uhličitý. S množstvím vytvořených kyselin se 
snižuje pH a to až k hodnotě 4 - 4,5. S postupnou tvorbou rozpouštědel se pH opět zvyšuje. 
Při přechodu ve stacionární fázi růstu mikroorganismů se začnou tvořit rozpouštědla aceton, 
butanol a ethanol (u některých druhů klostridií 2-propanol). Také část dříve vytvořených 
kyselin se zpětně přemění na rozpouštědla.  Nejtoxičtější z jmenovaných tří rozpouštědel je 
butanol a koncentrace rozpouštědel okolo 20 g.l-1 je inhibiční [17]. 
 
Obr. 6 Růstová křivka mikroorganismů, převzato z [44]              VI
    V těchto fázích dochází k lyzi buněk. Pro fermentační      
Základní předpoklad pro průběh této fáze je dostatek 
živin. Tvoří se primární metabolity a na konci této fáze 
dosahuje rychlost růstu buněk své maximální hodnoty.  
Fáze se prodlužuje, pokud je medium chudší na živiny. 
V této fázi probíhá rychlý růst buněk, ale mikroorganismus 
se množí pomaleji než ve III. fázi. 
S postupným vyčerpáním živin a hromaděním inhibičních 
metabolických produktů ztrácejí mikroorganismy schopnost 
udržovat vysokou růstovou rychlost a kultura se dostává do 
fáze zpomalení růstu 
Koncentrace mikroorganismů je konstantní. Významně se 
uplatňuje limitace některou z živin. Tato fáze má význam při 
tvorbě sekundárních metabolitů. 
Mikroorganismus neroste, pouze se přizpůsobuje na dané 
podmínky. Délka závisí na množství a stavu inokula 
. & VII. Fáze odumírání metabolitů 
III. fáze exponenciálního růstu 
IV. fáze zpomaleného růstu 
II. fáze zrychleného růstu  
I . lag – adaptační fáze  
procesy   je nežádoucí. 
V. stacionární fáze 
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5.2.1.9  Výsledky vsádkové fermentace 
 
V tab. 7 jsou srovnány mikroorganismy fermentující na různých substrátech o podobných 
koncentracích sacharidů na počátku fermentace. Uvedeny jsou počáteční a konečné 
koncentrace sacharidů a výsledky fermentace ve formě koncentrace vytvořených 
rozpouštědel acetonu, butanolu a ethanolu (ABE). Výtěžek je vyjádřen jako hmotnost 
vytvořených rozpouštědel na jednotku hmotnosti sacharidu (glukózy). Produktivita je 
množství vytvořených rozpouštědel vztažená na dobu fermentace. Některé hodnoty 
v tabulce byly dopočítány a převedeny na společné jednotky.  
Z vybraných vsádkových fermentací lze porovnat jaké koncentrace ABE produktů vznikají 
použitím různých bakteriálních kultur. Koncentrace ABE produktů po skončení fermentace se 
pohybovala od 16,7 g.l-1 do 30,1 g.l-1. Koncentraci, 24,8 g.l-1, poskytla kultura C. beijerinckii 
BA101, fermentující na škrobu z odklíčkované kukuřice o původní koncentraci 61,1 g.l-1.h-1  
[20]. Tato kultura poskytla také nejvyšší nalezenou koncentraci vytvořených rozpouštědel, 
30,1 g.l-1, získaných fermentací sójové melasy s počáteční koncentrací sacharidů 74,9 g.l-1 
[57]. Kultura C. beijerinckii BA101 poskytla také podobnou koncentraci rozpouštědel 
fermentací glukózy. Na glukóze o koncentraci 60 g.l-1 byly zkoušeny i jiné kultury, z nichž 
vytvořila  během fermentace trvající 60 hodin nevyšší množství rozpouštědel (21 g.l-1) kultura 
C. acetobutylicum 260. Naopak nejnižší koncentrace rozpouštědel (16,7 g.l-1) byla získána 
kulturou C. saccharobutylicum 262 [64]. 
Nejvyšší produktivity 0,42 g.l-1.h-1 bylo dosaženo fermentací škrobu z brambor o 
koncentraci 59 g.l-1 s použitím kultury   C. beijerinckii NRRL B592 [54]. Hodnoty jsou 
seřazeny v tab. 7. 
 
Tab. 7  Srovnání výsledků vsádkové fermentace   
 
Č.  Substrát  
Vstupní 
koncentrace 
sacharidů  
(g.l‐1) 
Využitý 
substrát   
(g.l‐1) 
Kultura  
Produktivita 
ABE (g.l‐1h‐1) 
Výtěžek ABE 
Yp/s (g.g‐1) 
Konc. ABE    
(g.l‐1) 
Doba ferm. 
(h) 
Lit.  
1  pšeničná sláma   51,7  45  C. beijerinckii P260  0,19  0,40  17,9  96  48 
2  glukóza  60         C. acetobutylicum 260  0,35 21,0  60  64 
3  glukóza  60         C. acetobutylicum 824  0,31 18,7  60  64 
4  glukóza  60         C. saccharobutylicum 262  0,28 16,7  60  64 
5  glukóza  60         C. butylicum 592  0,33 19,9  60  64 
6  odklíčkovaná kukuřice   61,1  40  C. beijerinckii BA101  0,34  0,42  24,8  60  20 
7  glukóza  60,1  56,67  C. beijerinckii BA101  0,33  0,42  23,8  72  57 
8  glukóza/corn steep water   73  48  C. beijerinckii NCIMB 8052  0,19  0,40  19,2  101  50 
9  glukóza/corn steep water   73,9  59,2  C. beijerinckii BA101  0,18  0,40  23,6  131  50 
10  brambory  59              C. beijerinckii NRRL B592  0,42 18,9 54 
11  glukóza  60              C. beijerinckii NRRL B592  0,33 18,6 54 
 
5.2.3 Vsádková fermentace s oddělováním produktů 
V původním vsádkovém procesu byl produkt po skončené fermentaci substrátu oddělován 
pomocí destilace. Koncentrace produktů fermentace u vsádkového procesu je nízká, asi 20 
g.l-1, a to hlavně z důvodu toxicity butanolu vůči fermentační kultuře. Důsledkem jsou vysoké 
náklady na destilaci, velkoobjemová zařízení a velká produkce odpadní vody. Navrhují se 
tedy techniky, kdy je produkt odebírán in situ, a tím se koncentrace toxických produktů sníží 
na hodnotu, která neinhibuje činnost mikroorganismů. Zároveň by se měla zvýšit produktivita 
procesu a výtěžek, protože je možné použít vyšší koncentraci substrátu [17].   
Mezi metody navrhované pro oddělování produktu patří stripování plynem, pervaporace, 
perstrakce, reverzní osmóza, adsorpce a extrakce kapalina-kapalina.  
5.2.2.1 Pervaporace 
Pervaporace je separační metoda založená na použití selektivní membrány. Těkavé látky 
se odpařují přes membránu, zatímco na místě oddělované směsi zůstávají rozpuštěné pevné 
látky (živiny, sacharidy) a fermentující mikroorganismy (obr. 7).  
Mechanismus transportu se dělí do tří po sobě následujících kroků. Prvním krokem je 
sorpce látky na membránu na základě fyzikálně-chemické afinity mezi materiálem membrány 
a látkou v nástřiku. Druhým krokem je rozpuštění separované látky v materiálu membrány a 
v solubilizovaném stavu se látka transportuje na základě jejího koeficientu difusivity. Ve 
třetím kroku dochází k desorpci na permeátové straně membrány.  
 
 
 
Obr. 7 Uspořádání toků při membránové filtraci s příčným tokem [65] 
 
Hnací silou je gradient parciálního tlaku složky, která je přes membránu odpařována. Proto 
je snahou dosáhnout na permeátové straně membrány  takového parciálního tlaku složky, 
jehož hodnota by se blížila nule. Tento stav lze zajistit několika způsoby. Jedním ze způsobů 
je udržovat vakuum na permeátové straně tak, že se páry odvádějí vývěvou (obr. 8a). Nebo 
se zavede oplach permeátové strany membrány vynášecím inertním plynem (obr. 8b), např. 
dusíkem. Páry jsou následně vedeny do chladící jednotky, aby transportované plyny 
zkondenzovaly.  
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Obr. 8 Schéma systému pervaporace pro zajištění snížení parciálního tlaku složky na 
permeátové straně membrány a)vakuum, pomocí vývěvy, b)vynášecí proud [65] 
 
Pro pervaporaci použitou k izolaci fermentačních produktů se používají kompozitní 
organselektivní membrány. Tyto membrány mají aktivní separační vrstvu většinou tvořenou 
polymery, např. polydimethylsiloxanem, a mají vysokou selektivitu k organickým 
rozpouštědlům a malým molekulám plynů [65]. 
Koncentrace odděleného rozpouštědla přes membránu závisí na její selektivitě, která se 
odvíjí od složení membrány a koncentrace rozpouštědla v oddělovaném médiu. Selektivita je 
schopnost membrány přednostně propouštět jednu složku z nástřiku a tím od sebe oddělit 
dvě či více složek. Selektivitu je možné vyjádřit separačním faktorem α. 
 
)(
)(
)(
)(
retentátb
retentáta
permeátb
permeáta
c
c
c
c=α  
 
ca (permeát) – koncentrace látky a v permeátu 
cb (permeát) – koncentrace látky b v permeátu 
ca (permeát) – koncentrace látky a v retentátu 
ca (permeát) – koncentrace látky b v retentátu 
 
 
Rychlost separace lze vyjádřit jako pervaporační tok. Je to množství pervaporátu prošlého 
jednotkovou plochou membrány za jednotku času při dané tloušťce membrány. Vyjadřuje se 
v jednotkách g.m-2.h-1 [66]. 
Cílem je, aby se spolu s rozpouštědly neseparovaly kyseliny, které vznikají během ABE 
fermentace [43]. 
 
 30 
     Permeát 
Reaktor Čerpadlo       Pervaporační cela           Chladič         Vakuová pumpa   
Nezkondenz. 
plyny 
 
Obr. 9 Schéma vsádkové fermentace s izolací produktu pomocí pervaporace [63] 
 
 
Tab. 8 Separace butanolu pervaporací z modelového roztoku a fermentačního substrátu 
 
č. Typ membrány 
Tloušťka 
membrány 
(mm) 
Pervaporační 
tok          
(g.m-2.h-1) 
Selektivita 
(-) 
Koncentrace 
butanolu 
(rozpouštědel) 
v nástřiku (g.l-1) 
Lit. 
1 polysiloxanová 0,4 12,9-19,5 45-57 4,3-17 68 
2 polysiloxanová 1 - 20-50 14-17,5 67 
3 kapalná 0,025 13,2 66 2,5-37,5 70 
4 kapalná 0,025 25-450 180 4,5-5,5 71 
5 polypropylenová 0,4 - 4-5 2-6 72 
6 polypropylenová - 1400-1600 6,3 3,5-14 73 
7 PDMS vyplněná zeolitem 0.306 90-237 55-105 7-78 74 
8 PDMS vyplněná zeolitem 0,306 90 105-209 0,37-19,2 74 
9 PTFE 0,025-0,040 35-2100 2,7-4,8 3-30 75 
 
Qureshi [76] uvádí, že polytetrafluorethylenové (PTFE) a polypropylenové (PP) membrány 
propouští velké množství vody. Kapalné membrány a membrány plněné zeolitem poskytují 
vysoký pervaporační tok, ale otázkou je stabilita kapalné membrány. Navíc kapalné 
membrány mají nízkou selektivitu a pervaporační tok při oddělování butanolu z fermentační 
zápary. Polysiloxanové membrány se nezanášejí tak jako kapalné. Obecně lze říci, že tenší 
membrána poskytuje vyšší pervaporační tok a nižší selektivitu a naopak silnější membrána 
nižší pervaporační tok, ale vyšší selektivitu.   
5.2.2.2 Stripování plynem 
Technika oddělování produktů fermentace a (ABE) z fermentační půdy, kterou probublává 
dusík, nebo fermentační plyny (CO2 a H2) odvádějí s sebou rozpouštědla v plynném stavu a 
putují do chladiče, kde rozpouštědla kondenzují. Stripovací plyny opět putují do reaktoru [43]. 
Jednou z výhod této metody je, že není nutný samostatný směšovač, dalším kladem je, že 
stripovací plyn nijak neovlivňuje mikroorganismy a pro stripování mohou být použity plyny 
vznikající při fermentaci [77]. 
Jsou uváděny dva typy vyvíjení (dávkování) plynu, a to pomocí míchadla a 
provzdušňovače (aerátoru). Rozdíl je ve velikosti vyvíjených bublin plynu. Míchadlo vytváří 
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bubliny o velikosti 0,5-5 mm a aerátor menší než 0,5 mm. V případě aerátoru jde o obdobu 
jemnobublinné aerace. Velikost bublin neovlivňuje rychlost oddělování butanolu, ale menší 
bubliny způsobují napěňování, které je nutné odstranit přidáním většího množství 
odpěňovače. Odpěňovač způsobuje snížení produktivity rozpouštědel téměř o polovinu (z 
0,47 g.l-1.h-1 na 0,25 g.l-1.h-1) [78]. 
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Obr.10 Schéma procesu vsádkové fermentace a stripování plynem [67] 
 
 
Tab. 9 Srovnání batch fermentace (barevné zvýraznění) a batch fermentace s oddělením ABE produktů pomocí stripování 
 
Č. Typ substrátu 
Počáteční 
konc. 
sacharidů  
(g.l-1) 
Využitý 
substrát 
(g.l-1) 
Produktivita 
ABE        
(g.l-1h-1) 
Výtěžek 
ABE Yp/s 
(g.g-1) 
Konc. ABE   
(g.l-1) 
Doba 
fermentace 
(h) 
Kultura Lit. 
1 glukóza 59,7 46,4 0,27 0,40 18,6 68 C. beijerinckii BA101 47 
2 glukóza 60,5 60,5 0,58 0,40 24,5 42 C. beijerinckii BA101 47 
3 ztekucený kukuřičný škrob; LCS 60,1 44,9 0,15 0,41 18,4 120 C. beijerinckii BA101 47 
4 ztekucený kukuřičný škrob; LCS 59,8 55,1 0,31 0,43 23,9 78 C. beijerinckii BA101 47 
5 zcukřený ztekucený kukuřičný škrob; SLCS 59,7 45,7 0,23 0,40 18,2 78 C. beijerinckii BA101 47 
6 zcukřený ztekucený  kukuřičný škrob; SLCS 64,3 64,3 0,4 0,41 26,5 67 C. beijerinckii BA101 47 
7 syrovátka 187 33 0,07 0,26 8,7 120 C. acetobutylicum P262 59 
8 syrovátka 199 199 0,32 0,35 67,9 220 C. acetobutylicum P262 59 
9 pšeničná sláma   28,4 0,27 0,42 11,9 45 C. beijerinckii P260 48 
10 pšeničná sláma   52 0,31 0,41 21,4 71 C. beijerinckii P260 48 
11 pšeničná sláma + glukóza 62 48,9 0,28 0,41 20,1   C. beijerinckii P260 45 
12 pšeničná sláma + glukóza 92,9 67,1 0,63 0,42 28,2 131 C. beijerinckii P260 45 
V tab. 9 jsou srovnány výsledky fermentací prováděných běžným vsádkovým způsobem, 
se vsádkovými fermentacemi kdy vznikající rozpouštědla byla ze zápary oddělována 
metodou stripování plynem a to souběžně s probíhající fermentací.  
Srovnání kontrolních fermentací, kdy substrátem byla glukóza o koncentraci 60 g.l-1 
poskytuje důkaz toho, že hromadící se produkty (hlavně butanol) omezují činnost bakterií,  
čímž způsobují omezení využití celkového množství glukózy a také zpomalení fermentace. 
Při odebírání rozpouštědel ze zařízení během fermentace došlo k využití celkového množství 
vložené glukózy což poskytlo vyšší množství produkovaných rozpouštědel. Zároveň se 
zkrátila doba fermentace z 68 hodin na  42 hodin. Tím se zvýšila produktivita systému 
fermentace spojené se stripovaním ze 0,27 g.l-1.h-1 na 0,58 g.l-1.h-1.  
Při použití  kukuřičného škrobu jako zdroje sacharidů pro fermentaci bylo dosaženo 
podobných koncentrací získaných ABE produktů. Oproti fermentaci glukózy, se pro substrát 
ztekucený kukuřičný škrob téměř zdvojnásobila doba fermentace. Opět se dosáhlo zvýšení 
produktivity při odebírání ABE produktů, a to z 0,15 g.l-1.h-1 na 0,31 g.l-1.h-1. 
Stejné měření bylo provedeno se substrátem obsahující kukuřičný škrob, který byl kromě 
ztekucení následně ještě enzymaticky zcukřen. Takto upravený substrát napomohl 
k úplnému využití přítomných sacharidů při současném odebírání rozpouštědel, současně 
došlo ke zkrácení doby fermentace ze 78 na 67 hodin. Produktivita tohoto systému je 0,41 
g.l-1.h-1 [47].     
Odlišné výsledky poskytuje studie, ve které byla pro fermentaci použita jako substrát 
syrovátka. Počáteční koncentrace sacharidů ve fermentačním mediu byla 187 a 199 g.l-1 což 
bylo umožněno použitím osmotolerantního kmene C. acetobutylicum P260. Při běžném 
vsádkovém procesu bylo využito pouze 33 g.l-1 substrátu. Při aplikaci odebírání ABE 
stripováním se ovšem dosáhlo celkového využití substrátu, tedy při fermentaci media o 
koncentraci 199 g.l-1 sacharidů byl veškerý substrát využit a bylo získáno 67,9 g.l-1 
rozpouštědel [59].  
Quereshi et al. Použili lignocelulózového materiálu předupravené pšeničné slámy pro 
fermentaci se současným odebíráním rozpouštědel. Tímto způsobem došlo k vyššímu využití 
substrátu, a tedy vyšší koncentraci získaných ABE produktů, která je 21,4 g.l-1 oproti 
koncentraci běžným vsádkovým způsobem, kdy bylo dosaženo koncentrace 11,9 g.l-1. 
Produktivita se zvýšila pro fermentaci s odebíráním produktů o 4 g.l-1.h-1, s vyšším 
množstvím využitého substrátu se totiž prodloužila i doba fermentace [48].   
Stejní autoři provedli fermentaci pšeničné slámy s takovým přídavkem glukózy, že 
koncentrace sacharidů na počátku fermentace byla 92,9 g.l-1. Během fermentace bylo 
využito 67,1 g.l-1 sacharidů a přeměněno na 28,2 g.l-1 rozpouštědel [45]. Tato fermentace  
poskytla nejvyšší produktivitu, a to 0,63 g.l-1.h-1, z nalezených studií věnujících se typu 
vsádkové fermentace se současným odebíráním rozpouštědel metodou stripování inertním 
plynem. 
 
5.2.2.3 Extrakce kapalina-kapalina 
Další z možných technik oddělování butanolu během fermentace. Využívá se toho, že 
butanol je mísitelnější v organické fázi (extrakčním činidle), než ve vodní fázi (fermentační 
substrát). Butanol se tedy  postupně zakoncentrovává v organické fázi. Protože extrakční 
činidlo je nemísitelné s fermentačním mediem, může být jednoduše separováno. Jako 
extrakční činidlo je uváděn oleyl alkohol (oktadec-9-en-1-ol), protože je relativně netoxický a 
zároveň dobrým rozpouštědlem. Nevýhodou extrakční separace je tedy možná toxicita vůči 
klostridiím, tvorba emulze, hromadění buněk v extrakčním činidle [65].  
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5.2.2.4 Pertrakce 
Pertrakce je separační membránová metoda. Fermentační medium a extrakční činidlo jsou 
odděleny membránou, takže mezi těmito dvěma fázemi nedochází k přímému kontaktu a 
butanol je za membránou extrahován vhodným extrakčním činidlem. Tím že nedochází 
k přímému styku extrakčního činidla se potlačil problém jeho toxicity vůči mikroorganismům 
ve fermentačním mediu [65].   
 
5.2.4 Přítokovaný proces 
Fed-batch neboli přítokovaný proces se navrhuje pro fermentace, kdy se používá málo 
koncentrovaný substrát (z důvodu inhibice fermentace substrátem). Začátek procesu je tedy 
stejný jako u vsádkového způsobu. Počáteční koncentrace substrátu je nízká (60-80 g.l-1) a 
fermentor je naplněn asi do poloviny. Po určité době, kdy klesne koncentrace substrátu se 
začne přivádět koncentrovaný substrát určitou rychlostí tak, aby se koncentrace substrátu 
pohybovala pod hodnotou inhibující činnost klostridií. S časem se objem fermentačního 
media zvětšuje. S tímto způsobem kultivace souvisí i potřeba odebírat produkt již během 
fermentace a to z důvodu toxicity vznikajícího produktu [17].  
mg 
mx, ms, mp 
ms
 
 
Obr. 11 Schéma přítokovaného procesu 
5.2.4.1 Přípravné operace  
Probíhají stejně jako u vsádkového procesu, nemění se použitá kultura, příprava 
substrátu, použité typy  substrátů, ani přidávané živiny.  
 
5.2.4.2 Spojená fed-batch fermentace a odebírání produktu pomocí stripování 
inertním plynem 
Proces byl zkoušen s použitím glukózy jako substrátu. Na počátku byl vložen substrát o 
koncentraci 99,9 g.l-1 zaočkován kulturou C. beijerinckii BA101. Pro dodržení anaerobních 
podmínek byla v zařízení atmosféra dusíku. Po vytvoření produktů v koncentraci asi 5 g.l-1, 
což odpovídalo času 22 h od zaočkování, bylo zahájeno stripování dusíkem. V časových 
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intervalech byl přidáván roztok glukózy a živiny tak, že koncentrace glukózy během 
fermentace nebyla vyšší než 80 g.l-1. Fermentace se zastavila po 201 h. Nejvyšší nárůst 
kultury byl zaznamenán v době mezi 83 – 100 h od počátku fermentace a nejvyšší 
produktivita byla dosažena v době 107 h od počátku fermentace. Mezi oddělenými produkty 
nebyl stanoven obsah kyselin. Produktivita ABE se zvýšila oproti vsádkovému procesu 
s koncentrací glukózy 60 g.l-1 z 0,29 g.l-1.h-1 na 1,16 g.l-1.h-1 (viz. tab. 10) [80] 
 
reaktor
odvod přebytečných 
plynů
odvod ABE kondenzátů
N2
cirkulace plynů
přívod substrátu
 
Obr. 12 Schéma přítokovaného procesu spojeného s odebíráním produktu [67] 
 
 
Sestava zařízení 
K fermentoru je připojena nádoba se zásobním substrátem, je zajištěn přívod dusíku pro 
nastavení anaerobních podmínek v zařízení. Na fermentor je dále napojen chladič a 
zásobník na produkty. Cirkulaci plynů zajištuje dmychadlo viz. obr. 12.  
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Tab. 10 Srovnání procesů batch a fed-batch spojené se stripováním [80] 
 
  
batch fed-batch + 
stripování 
aceton (g.l-1)  5,2 77,7 
butanol  (g.l-1)  11,9 151,7 
ethanol  (g.l-1)  0,5 3,4 
konc. ABE (g.l-1) 17,6 232,8 
výtěžek ABE Yp/s (g.g-1) 0,39 0,47 
produktivita ABE (g.l-1h-1) 0,29 1,16 
koncentrace kyselin (g.l-1) 0,91 8,5 
využitá glukóza (g.l-1) 45,4 500,1 
doba fermentace (h) 60 201 
 
Stejný typ procesu byl zkoušen se substrátem s hydrolyzovanou pšeničnou slámou a 
kulturou C. beijerinckii P260. Surovina byla nejdřív hydrolyzována ředěnou kyselinou sírovou 
a těsně před začátkem fermentace byly přidány hydrolytické enzymy. Fermentace a 
hydrolýza tedy probíhaly současně. Po 24 h bylo spuštěno stripování a to cirkulací CO2 a H2 
vznikajících při fermentaci, rychlostí 4 l.h-1. Oddělovaná rozpouštědla byla vedena do 
chladiče, kde kondenzovala. Postupně byl do fermentoru přiváděn roztok sacharidů (glukózy, 
xylózy, galaktózy a manózy) o přesném složení tak, aby koncentrace sacharidů byla 
v rozmezí 1,6 – 42,5 g.l-1 (viz. P2 medium, kap. 5.2.1.3). Opakovaně byly také přidávány 
zásobní roztoky vitaminů, minerálů, pufr a kvasniční extrakt. Postupně byly všechny 
sacharidy využívány, pouze ke konci fermentace byla špatně metabolizovaná xylóza a 
hromadila se ve fermentoru. V kondenzátu rozpouštědel bylo stanoveno množství kyselin, a 
to v koncentraci 0,02 – 0,47 g.l-1. Fermentace probíhala 533 h a výsledkem byla produktivita 
0,36 g.l-1.h-1[82]. 
 
5.2.4.3 Fed-batch kultivace s konstantním pH  
Při běžné fermentaci hodnota pH klesá při produkci kyselin (octové a máselné), poté opět 
stoupá po metabolickém zvratu a tvorbě rozpouštědel. pH-stat fed-batch kultivace byla 
navržena k udržení konstantního pH a to tak, že do reaktoru byla přiváděna kyselina 
máselná. Současně vznikala rozpouštědla, čímž došlo k udržení konstantního pH. Přísun 
pouze kyseliny máselné nevedl k tvorbě butanolu, ale přísun směsi glukózy a kyseliny 
máselné již k produkci butanolu vedl. Nejvyšší výtěžek poskytla fermentace s přiváděním 
směsi v poměru 1,4 (k. máselná/glukóza) a to 0,55 g.g-1. Pro tuto fermentaci byla použita 
kultura C. saccharoperbutylacetonicum N1-4 [66].     
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Tab. 11 Výsledky fed-batch  procesů 
 
č.  substrát kultura prod. ABE  (g.l-1h-1) 
výtěžek 
ABE Yp/s 
(g.g-1) 
využité 
sacharidy 
(g.l-1) 
konc. 
ABE 
(g.l-1) 
doba 
ferm. 
(h) 
lit. 
1 pšeničná sláma C. beijerinckii   P260 0,36 0,44 430 192 533 82 
2 syrovátka   0,17 0,25 182,5     84 
3 syrovátka 
C. 
acetobutylicum 
P262 
0,26 0,38 182,5     84 
4 
zcukřený ztekucený 
kukuřičný škrob; 
SLCS 
C. beijerinckii 
BA101 0,59 0,36 225,8 81,3 137 47 
5 glukóza C. beijerinckii BA101 1,16 0,47 500 232,8 201 80 
 
 
V tab. 11 jsou srovnány výsledky nalezených fed-batch fermentací. Tento typ fermentace 
byl zkoušen se substrátem pšeničnou slámou a kulturou C. beijerinckii P260. Bylo dosaženo 
produktivity 0,36 g.l-1.h-1. Ve srovnání fermentace stejného substrátu, ale vsádkovým 
způsobem s oddělováním produktů stripováním, se produktivita zvýšila o 0,7 g.l-1.h-1 [48, 82]. 
Přidáván byl ale koncentrovanější substrát, čímž byla získána koncentrace ABE produktů 
192 g.l-1.  
Fed-batch proces byl prováděn se syrovátkou jako zdrojem sacharidů, kdy bylo dosaženo 
produktivity 0,17 a 0,26 g.l-1.h-1 [84].    
Pří fermentaci zcukřeného kukuřičného škrobu bylo dosaženo produktivity 0,59 g.l-1.h-1. 
Produkty byly během fermentace izolovány stripováním. Se zcukřeným kukuřičným škrobem 
byla prováděna i vsádková fermentace spojená se stripováním (viz. kap.5.2.2.2). Způsobem 
kdy byl do fermentoru přidáván substrát během fermentace se dosáhlo zvýšení produktivity 
ze 0,40 g.l-1.h-1 na 0,59 g.l-1.h-1 [47] . 
 Z prostudované literatury věnujících se přítokované ABE fermentaci byla nejvyšší 
produktivita 1,16 g.l-1.h-1 dosažena v systému, kdy byl po počátečním snížení koncentrace 
glukózy přiváděn v časových intervalech koncentrovaný substrát (500 g.l-1). Produkt byl 
odebírán technikou stripování [80]. 
 
5.2.5 Kontinuální fermentace  
Kontinuální fermentaci lze provádět v jednom stupni, nebo ve více na sobě navazujících 
reaktorech. V případě kontinuální ABE fermentace se často navrhuje kaskáda dvou reaktorů. 
V prvním z nich probíhá kyselinotvorná fáze a ve druhém fáze rozpouštědlová. Takový 
systém může probíhat buď s volně suspendovanou kulturou nebo s imobilizovanou kulturou. 
Procesy, v nichž buňky nejsou imobilizovány, poskytují nižší produktivitu a to z důvodu nižší 
zřeďovací rychlosti. Zřeďovací rychlost se v takovém případě nastavuje na nízkou hodnotu, 
aby nedocházelo k vyplavování kultury [85].  
5.2.5.1 Imobilizované kultury 
 Imobilizace kultury v reaktoru zajistí její vysokou koncentraci ve fermentačním mediu a 
navíc umožní nastavit vyšší zřeďovací rychlost [85]. Buňky mohou být imobilizovány různými 
technikami. Například v podobě pelet, nebo ve vláknitém loži [86]. Frick ve své práci popsal 
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fermentaci dvoustupňové kaskády reaktorů s buňkami imobilizovanými v peletách alginátu, 
karagenanu a chitosanu. Jednoznačně nejvyšší produktivity bylo dosaženo s imobilizovanou 
kulturou v alginátu při zřeďovací rychlosti 1 h-1. Produktivita se zdvojnásobila oproti 
fermentaci s volně suspendovanou kulturou (viz. obr. 13) [87] . 
 
 
 
 
Obr. 13 Srovnání produktivity systému s použitím volné a imobilizované kultury 
Clostridium acetobutylicum v závislosti na zřeďovací rychlosti [87] 
 
Ramey popsal dvoustupňovou fermentaci kdy jsou použity dvě různé kultury, jedna tvořící 
kyseliny a druhá rozpouštědla a každá z nich je umístěna v jednom reaktoru. V takovém 
případě je imobilizace kultury nezbytná. Zde je pro fermentaci navržen reaktor s vláknitým 
ložem. Vláknité lože sestává ze dvou vrstev, kterými jsou vláknitý materiál a druhou vrstvou 
je síto z nerezavějící oceli. Tyto dvě vrstvy jsou spirálovitě smotány do svitku, který je 
umístěn v reaktoru. Síto vytváří prostory pro přístup fermentačního media k buňkám, které 
jsou zadržovány ve vláknitém materiálu [88].  
 
5.2.5.2 Publikované typy kontinuálních fermentací: 
 Kontinuální fermentace s imobilizovanou kulturou a izolací produktů stripováním 
Jde o návrh kontinuálního procesu ABE fermentace, kdy jako substrát byl použit roztok 
glukózy o koncentraci 30 a 50 g.l-1. K mediu byl kromě anorganických solí o přesném složení 
přidán  kvasniční extrakt, biotin (vitamin B7) a silikonové odpěňovací činidlo. Kultura 
Clostridium acetobutylicum byla imobilizovaná v alginátu. Fermentace byla započata jako 
vsádková a přešla v kontinuální poté, co se začala tvořit rozpouštědla. Během fermentace 
bylo pH udržováno na hodnotě 4,7 a teplota na 37°C.  
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Stripovací plyn byl směsí 20 % H2, 10 % CO2, 70 % N2. Nejlepší výsledky oddělení 
rozpouštědel poskytl při rychlostním toku 40 l.l-1.h-1. Dále byly zkoušeny procesy při různých 
zřeďovacích rychlostech, kdy nejvyšší produktivita rozpouštědel (0,58 g.l-1.h-1) byla při 
zřeďovací rychlosti 0,07 h-1, zatímco nejvyšší specifická produktivita (0,27 g. g-1.h-1) byla 
dosažena při zřeďovací rychlosti 0,12 h-1[77]. Výsledky tohoto návrhu jsou uvedeny v tab. 12, 
č. 6. 
Kontinuální fermentace s imobilizovanou kulturou  
Systém sestával ze čtyř skleněných kolon, v nichž byly umístěny imobilizované buňky 
kultury C. acetobutylicum P-262, která vykázala produkci amylázy. Jako substrát byla použita 
směs rozvlákněné kaše ze sladkých brambor (tzv. batáty), připravena kyselou hydrolýzou. 
Tento substrát obsahoval 39,7 g.l-1 škrobu. Při přítoku media 2,36 ml.min-1 obsahoval efluent 
7,73 g.l-1 rozpouštědel. Výsledná produktivita byla 1,0 g.l-1.h-1 [83]. Výsledky seřazeny v tab. 
12, č.1. 
Kontinuální fermentace, kukuřičná zápara 
Z kukuřice byly mletím odstraněny klíčky obsahující olej. Substrát byl zředěn fosfátovým 
pufrem a doplněn živinami. Před zaočkováním bylo medium probubláno dusíkem, pro 
nastavení anaerobních podmínek. Prvních 24 hodin probíhala fermentace vsádkou, poté 
bylo přiváděno medium zřeďovací rychlostí 0,03 h-1. Teplota byla udržována na 35°C. Proces 
při použití nehydrolyzovaného substrátu po 228 h přešel v kyselinotvorný. Důvodem byla 
retrogradace. Substrát, který byl předem hydrolyzován nejdřív α-amylázou a poté zcukřen 
glukoamylázou na glukózu, byl fermentován po dobu 504 h a bylo dosaženo produktivity 
0,29 g.l-1.h-1. Další fermentace byla provedena se stejným substrátem, který se lišil 
polovičním přídavkem živin, produktivita se nezměnila [55]. Srovnání produktivity v tab. 12,  
č. 7-9. 
 Kontinuální fermentace, retrogradace přiváděného škrobu 
Medium obsahující 30 g.l-1 (ne vyšší, kvůli viskozitě) rozpustného škrobu nebo 
kukuřičného škrobu s živinami (P2-medium) bylo zaočkováno kulturou C. beijerinckii BA101. 
Jako vsádka pracoval proces po dobu 24 hodin, poté se začalo kontinuálně přivádět medium 
zřeďovací rychlostí 0,019 h-1. Teplota fermentace byla udržována na 36±1°C a teplota 
přiváděného media byla 19°C a 37°C. Při pokojové teplotě byla fermentace ukončena po 312 
hodinách, kdy převládala tvorba kyselin. Způsobeno retrogradovaným škrobem v dolní části 
reaktoru. Při použití media udržovaného na teplotě 37°C probíhala fermentace po dobu 432 
hodin. U kukuřičného škrobu retrogradace nastala, u rozpustného ne. Navíc u rozpustného 
škrobu, který byl udržován při teplotě 37°C před nástřikem byla prokázaná vyšší produkce 
rozpouštědel než u skladovaného při pokojové teplotě [90]. Výsledky tab. 12, č. 3. 
Kontinuální dvoustupňová fermentace 
V tomto návrhu je fermentační proces rozložen do dvou stupňů. V prvním stupni probíhá 
tvorba organických kyselin a ve druhém přeměna kyselin na rozpouštědla. V prvním stupni 
bylo nastaveno limitní množství dusíku (4,7 mmol.l-1) a nadbytek fosfátu (10 mmol.l-1), 
prováděno při pH 6, ve druhém naopak limitní množství fosfátu (0,7 mmol.l-1)  a nadbytek 
dusíku (různý obsah).  Prvních 24 h probíhala fermentace samostatně, poté byly nádoby 
propojeny a z prvního fermentoru bylo medium kontinuálně přečerpáváno do druhého. 
V první stupni byla zřeďovací rychlost 0,075 h-1 ve druhém 0,06 h-1. Výsledná produktivita 
tohoto systému byla 0,6 g.l-1.h-1 celkových rozpouštědel [91]. Srovnání produktivity v tab. 12, 
č. 2. 
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Kontinuální dvoustupňová fermentace 
 V této práci je kontinuálně pracující proces navrhován do dvou fází a to tak, že v prvním 
reaktoru je umístěna kultura, která ze substrátu tvoří kyseliny (hlavně kyselinu máselnou) 
následuje druhý reaktor s jinou kulturou, která využívá vytvořenou kyselinu máselnou a 
přeměňuje ji na butanol. V prvním reaktoru je umístěna kultura C. tyrobutyricum produkující 
kyseliny, v druhém kultura C. acetobutylicum produkující rozpouštědla. Autor uvádí že takto 
pracující fermentační proces by mohl poskytnout výtěžek butanolu více než 40 %. V návrhu 
je použit reaktor s vláknitým ložem (fibrous-bed bioreactor, FBB). FBB je vyroben ze 
skleněné kolony se spirálně stočenou vláknitou matricí  [81].  
 
Kontinuální dvoustupňová fermentace s imobilizovanou kulturou 
Frick prováděl kontinuální dvoustupňovou fermentaci s použitím kultury Clostridium 
acetobutylicum DSM 792. Fermentace byla prováděna s volnou kulturou a imobilizovanou 
kulturou v alginátu, karagenanu a chitosanu. Při fermentaci kdy kultura nebyla imobilizována 
bylo dosaženo produktivity rozpouštědel 1,93 g.l-1.h-1 při zřeďovací rychlosti 0,125 h-1. 
Imobilizací kultury bylo dosaženo vyšších produktivit pro všechny tři druhy nosičů. Nejvyšší 
produktivitu prokázala kontinuální fermentace s imobilizovanou kulturou na alginát vápenatý, 
a to 4,02 g.l-1.h-1. Rozpouštědla byly v koncentraci 3,92 g.l-1 [87]. 
 
Vyhodnocení nalezených kontinuálních fermentací  
V tab. 12 jsou srovnány výsledky nalezených kontinuálních fermentací. Nejvyšší 
produktivity 5,12 g.l-1.h-1  bylo dosaženo fermentací syrovátky [84], v níž byla kultura ve 
fermentoru imobilizována. Hodnoty produktivity kontinuálních zařízení se velmi liší.  
Velmi nízké produktivity bylo dosaženo fermentací škrobu z kukuřice (č. 3, tab. 12), pouze 
0,23 g.l-1.h-1 , ale zároveň bylo dosaženo výtěžku ABE 0,49 g.g-1 [69], což je nejvyšší získaný 
výtěžek ze všech typů fermentací, které byly k této práci prostudovány.   
 
Tab. 12  Výsledky kontinuálních fermentací 
 
Č.  Substrát  Kultura  Typ procesu 
Produktivita 
ABE         
(g.l-1h-1) 
Výtěžek 
ABE Yp/s 
(g.g-1) 
Výtěžek 
butanolu  
(g.g-1) 
Lit. 
1 DSPS (sladké brambory) C. acetobutylicum P-262 kontinuální, imobilizovaná kultura 1 0,19 0,14 83 
2 glukóza, 6% C. acetobutylicum ATCC 824 kontinuální, dvoufázový 0,6 0,15 0,09 91 
3 kukuřice C. beijerinckii BA101 kontinuální  0.28 0.49 0.35 69 
4 syrovátka  C. acetobutylicum kontinuální, imobilizovaná kultura 5,12 0,4   84 
5 glukóza    kontinuální  1 0,34   84 
6 glukóza  C. acetobutylicum NCIMB 8052  
kontinuální, imobilizovaná 
kultura, stripování 0,34 0,33   45 
7 zcukřená odklíčená kukuřice + P2 živiny  C. beijerinckii BA101 kontinuální 0,29     55 
8 
zcukřená odklíčená 
kukuřice + 1/2 množství P2 
živin 
C. beijerinckii BA101 kontinuální 0,3     55 
9 glukóza  C. beijerinckii BA101 kontinuální 0,28 0,17 0,1 55 
10 glukóza  C. acetobutylicum DSM 792 
kontinuální, dvojstupňový, 
imobilizovaná kultura 4,02     87 
 
 
6. DISKUZE A ZHODNOCENÍ POZNATKŮ 
6.1 Výběr nejperspektivnějších metod podle jednotlivých dílčích parametrů 
Laboratorní výzkumy zaměřené na činnost mikroorganismů a zkoušení nových substrátů 
byly prováděny vsádkovým způsobem. Kvůli toxicitě butanolu není možné získat fermentací 
vyšší koncentraci rozpouštědel (ABE) než asi 20 g.l-1, což vedlo ke dvěma hlavním řešením 
problému. Prvním z nich je získat genově upravený mikroorganismus, který toleruje vyšší 
koncentraci produktů ve fermentoru. Srovnání je uvedeno v tab. 7.  
Nejvyšší koncentraci rozpouštědel, 24,8 g.l-1, vytvořila kultura C. beijerinckii BA101 [20], 
kde zdrojem sacharidů byla odklíčkovaná kukuřice. Stejná kultura byla použita pro 
fermentaci substrátu sójové melasy, kde koncentrace sacharidů na počátku fermentace byla 
75 g.l-1, a bakterie produkovaly rozpouštědla až do koncentrace 30,1 g.l-1 [57]. Genovou 
manipulací byl mikroorganismus upraven tak, že hranice koncentrace rozpouštědel, která je 
již toxická pro daný mikroorganismus se zvýšila přibližně o 10 g.l-1.  
Druhým řešením je udržovat koncentraci rozpouštědel na hodnotě, která neovlivňuje 
činnost mikroorganismů, a to tak, že jsou rozpouštědla izolována ze zápary během 
fermentace. Nejvíce popsanými metodami izolace produktů jsou pervaporace a stripování 
inertním plynem.  
Pervaporace a stripování plynem jsou alternativní metody k destilaci, která byla 
v původních vsádkových procesech používána k separaci produktů fermentace (ABE). 
Dalším důvodem zavádění těchto metod, kromě snížení toxicity butanolu na mikroorganismy, 
je snížení spotřeby energie na izolaci produktů. Při srovnání těchto dvou blíže popsaných 
separačních metod, je nutné zohlednit všechny jejich klady a zápory. Ing. Gabriel upozorňuje 
na nevýhody pervaporace, mezi které patří vysoké pořizovací náklady na selektivní 
membrány, schopnost rychle se zanášet, je tedy nutné věnovat pozornost čištění a 
regeneraci membrán [86]. Na druhou stranu některé vynikají vysokou selektivitou k 
rozpouštědlům. Výhodami  techniky stripování plynem jsou nízké konstrukční a provozní 
náklady. Naopak nevýhodou je skutečnost, že nelze ze zápary odstranit všechna 
rozpouštědla, část zůstává nevystripována. 
Z popsaných důvodů se jeví technika stripování inertním plynem výhodnější. V tab. 10 jsou 
srovnány výsledy vsádkové fermentace bez odebírání produktů a vsádkové fermentace 
s odebíráním produktů pomocí stripování. Ve všech uvedených případech se zvýšilo 
množství využitých sacharidů, u návrhů č. 3, 6, 8, 12 se zvýšil i výtěžek - hmotnost produktu 
získaného z jednotkové hmotnosti sacharidů. Nejvyšší produktivity 0,58 g.l-1.h-1  bylo 
dosaženo fermentací glukózy. Výhodný se zdá být proces pro použití syrovátky jako 
substrátu, pokud se použijí mikroorganismy snášející vysokou koncentraci sacharidů na 
počátku fermentace. Takovou osmotolerantní kulturou je C. acetobutylicum P262 [59].  
Z přítokovaných procesů lze jako nejúspěšnější považovat návrh, kdy je produkt izolován 
stripováním a to cirkulací plynů které se tvoří během fermentace (H2 a CO2). Koncentrace 
sacharidů během fermentace, v tomto případě glukózy, se udržuje pod hodnotou 80 g.l-1. 
Tím je dosaženo produktivity 1,16 g.l-1.h-1, zatímco srovnatelným vsádkovým procesem se 
dosahuje produktivity 0,29 g.l-1.h-1 [80].  
Z nalezených kontinuálních návrhů procesů je z hlediska produktivity nejvýhodnější proces 
s imobilizovanou kulturou a následnou izolací pomocí stripování. Surovinou pro tuto 
fermentaci je sušená syrovátka obsahující disacharid laktózu. Uvedená produktivita je     
5,12 g.l-1.h-1 [84]. Tato hodnota výrazně převyšuje výsledky ostatních kontinuálních 
fermentací. Druhá nejvyšší produktivita nalezená pro kontinuální proces je 1 g.l-1.h-1, kde byly 
surovinou brambory.  
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6.2 Návrh dalšího postupu k nalezení průmyslově využitelné a bilančně výhodné 
technologie produkce fermentačního butanolu 
V publikované literatuře nebyly nalezeny návrhy konkrétních poloprovozních zařízení a 
chybí některé technologické údaje potřebné pro výpočtový návrh a projekt provozního 
zařízení. Dalším krokem této práce je tedy pokus o návrh poloprovozního zařízení, na němž 
by bylo možné ověřovat a zkoušet jednotlivé kultury, substráty,  fermentační podmínky a 
další faktory, které fermentaci ať už příznivě, či nepříznivě ovlivňují.  
6.2.1 Výpočet bilance 
Do základního schématu je zvolen kontinuálně přítokovaný jednostupňový reaktor, ve 
kterém je oddělování produktů zajištěno v externí stripovací koloně proudem dusíku. Tato 
fermentace v počáteční fázi probíhá vsádkovým způsobem, a to do té doby, než se vytvoří 
určité množství butanolu. V tu chvílí se začíná nepřetržitě odvádět zápara s určitým obsahem 
nafermentovaných rozpouštědel a zároveň přivádět čerstvý substrát. Odváděné medium 
z fermentoru putuje do stripovacího zařízení, kde jsou produkty fermentace ze zápary 
izolovány. Zápara obsahující zbytek rozpouštědel a nevyužitý substrát putuje vratným 
proudem do fermentoru. Na obr. 12 je znázorněno schéma kontinuálně pracujícího 
fermentačního zařízení, na něm jsou znázorněny hmotnostní, objemové a látkové toky.  
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Obr. 12 Schéma objemové, hmotnostní a látkové bilance 
 
kde: c1 - koncentrace čerstvého substrátu [g.l-1] 
c2 – koncentrace substrátu nevyužitého při fermentaci [g.l-1] 
c3 – koncentrace substrátu vracejícího se do reaktoru ze stripovacího zařízení [g.l-1] 
•
1m - hmotnostní tok čerstvého substrátu [g.h
-1] 
•
2m - hmotnostní tok nevyužitého substrátu [g.h
-1] 
•
Sm - hmotnostní tok substrátu vracejícího se do reaktoru ze striperu [g.h
-1] 
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•
1V - objemový tok čerstvého substrátu [l.h
-1] 
•
2V  - objemový tok substrátu ze stripovacího zařízení fermentačního media 
vstupujícího do     fermentačního zařízení [l.h-1] 
•
SV - celkový objemový tok [l.h
-1] 
•
KV - odtah směsi rozpouštědel a vody [l.h
-1] 
 
Během stripování dojde k ochuzení toku media o:  
- směs rozpouštědel aceton/butanol/ethanol 
- vodu částečně oddělenou při stripování 
z toho plyne:   
2
2
cc
VV
S
S
<
> ••
   
••• −= KS VVV2
Protože při stripování nedochází k oddělování substrátu z media, platí:  
•• = Smm2
Celkový objemový tok lze vyjádřit:  
••• += 21 VVV
 
V tomto návrhu fermentačního zařízení jsou použity výsledky dosažené laboratorními 
výzkumy a publikované odbornou literaturou. Hodnoty, které se na výpočtu podílejí jsou: 
produktivita ABE [g.l.h-1], produktivita butanolu [g.l.h-1], výtěžek ABE [g.g-1], výtěžek butanolu 
[g.g-1], koncentrace substrátu přiváděného do fermentoru [g.l-1]. 
Výchozím bodem návrhového výpočtu je určení koncentrace butanolu ve fermentačním 
mediu, která ještě není inhibiční vůči mikroorganismů, a na níž bude hodnota butanolu ve 
fermentačním mediu udržována. Za tuto mezní hodnotu je brána koncentrace butanolu 5 g.l-1 
[84].  
Dosazením koncentrace butanolu ve fermentačním mediu a laboratorně naměřené 
produktivity lze získat dobu zdržení 1/D [h]. 
Obrácenou hodnotou doby zdržení je zřeďovací rychlost D [h-1]. 
Vztáhne- li se zřeďovací rychlost na objem navrhovaného zařízení, výsledkem je objemový 
průtok:  ].[ 1−
• ⋅= hlVDV
Vynásobením objemového průtoku s navrhovanou koncentrací substrátu vstupujícího do 
fermentoru ( ) se získá hmotnostní tok ( ) . 21 ccc +=
••• += 21 mmm
Protože známe množství butanolu, které se vytvoří z jednotkového množství substrátu 
(výtěžek butanolu), lze teoreticky zjistit, jaké množství nevyužitého substrátu prochází 
stripovacím zařízením. A také jaké množství se vrací do reaktoru.  
Teoretický výpočet koncentrace substrátu zpětně přiváděného do reaktoru lze získat poté, 
co jsou zjištěny hodnoty jaké množství rozpouštědel a vody se izoluje ve stripovacím 
zařízení.   
 
Výpočet byl proveden z hodnot získaných kontinuální fermentací, v níž byly surovinou 
brambory. Kulturou pro fermentaci byly bakterie Clostridium acetobutylicum P-262.  
Publikované výsledky fermentace [83]: 
Produktivita ABE: 1,0 g.l.h-1
Produktivita butanolu: 0,74 g.l.h-1  
Výtěžek ABE: YABE  = 0,19 g.g-1
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Výtěžek butanolu: YB = 0,14 g.gB -1
Koncentrace substrátu: 40 g.l-1 
 
Pro tento výpočet je použit navrhovaný objem fermentoru: 1 m3
Koncentrace butanolu ve fermentačním mediu: 5 g.l-1 
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1 g využitého škrobu odpovídá 0,14 g butanolu, spotřebovaný škrob na 5 g.l-1 butanolu se 
vypočítá: 
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Podle výpočtů odborníků z VÚCHZ, a. s. lze technikou stripování fermentačního media o 
koncentraci butanolu 5 g.l-1 oddělit maximálně 4 g.l-1. To znamená, že do fermentoru se vrací 
roztok s koncentrací 1 g.l-1 butanolu. Aby hmotnostní tok byl v ustáleném stavu, musí se 
přivést hmotnostní tok substrátu, odpovídající 1.5,5915,739
5
4
5
4 −• =⋅=⋅ hgmB  
 
Na produkci 1 g butanolu se spotřebuje množství substrátu, získané přepočtem: 
g
Y
m
B
s 14,714,0
11 ===  
 
Na doplnění vystripovaného butanolu je třeba přivádět: 
1.42265,59114,7 −=⋅ hg   
 
Stripovací kolona je sestavena jako výplňová, protiproudá. Podle rychlého výpočtu 
získaného z VÚCHZ, a. s. se v popsaném systému teoreticky odpaří 1,8 kg.h-1 vody. Ve 
skutečnosti se odpaří menší množství vody, asi 1 kg.l-1. Výpočet byl provaden pro podmínky,  
kdy koncentrace butanolu v zápaře vstupující do stripovacího zařízení je 5 g.l-1, v zápaře 
vystupující ze striperu je 1 g.l-1 a teplota je udržována na 35 °C. Počítalo se s množstvím 
cirkulované zápary 185 l.h-1. Během stripování se dosahuje obsahu asi 0,5 % butanolu ve 
stripovacím plynu. Z toho se získá hodnota průtoku plynu přes striper, která je asi 50 m3.h-1.  
 
Z výše uvedeného výpočtu bylo získána hodnota hmotnostního toku přiváděného 
substrátu 4226 g.h-1. Protože během stripování dojde k ochuzení cirkulujícího media asi o    
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1 kg.h-1 vody, je potřeba stejné množství vody přivádět spolu se substrátem. Z toho plyne, že 
doplňovaný substrát by měl být asi v 80 % koncentraci.   
 
Stejný výpočet byl aplikován i na jiné publikované výtěžnosti. Výsledky jsou seřazeny 
v tab. 13. Kromě fermentace bramborového škrobu (tab. 13, č. 1), jejíž průběh 
v navrhovaném procesu je vypočten výše, byly pro srovnání vybrány typy fermentace, které 
poskytly vysoké výtěžky rozpouštědel, ale nízké produktivity.  Hmotnostní tok čerstvého 
substrátu kontinuálně přiváděného do fermentoru vychází výrazně nižší.    
 
Tab. 13 Aplikace návrhu procesu na publikované výsledky produktivit a výtěžností 
butanolu 
 
č. 1 2 3 
Substrát bramborový škrob sójová melasa kukuřičný škrob 
Kultura C. acetobutylicum P-262 
C. beijerinckii 
BA101 
C. beijerinckii 
BA101 
Produktivita ABE  [g.l.h-1] 1 0,42 0,28 
Produktivita butanolu [g.l.h-1] 0,74 0,34 0,2 
Výtěžek ABE [g.g-1] 0,19 0,43 0,49 
Výtěžek butanolu [g.g-1] 0,14 0,35 0,35 
Zřeďovací rychlost [h-1] 0,148 0,068 0,04 
Hmotnostní tok čerstvého 
substrátu [kg.h-1] 4,2 0,79 0,45 
Lit. 83 57 69 
 
 
6.2.2 Návrh zařízení 
Návrh zařízení je schematicky zobrazen na obr. 14. Skládá se z fermentoru s 
duplikovaným fermentačním pláštěm, na něj je napojeno čerpadlo, které zajišťuje přívod 
substrátu. Z druhé strany je napojeno odtahové čerpadlo s průtokoměrem, zajišťující 
nepřetržité odebírání fermentačního media z fermentoru. Další částí zařízení je stripovací 
kolona v níž jsou izolovány produkty technikou stripování inertním plynem. Funkci kolování 
inertního plynu striperem zajišťuje dmychadlo. Je zajištěn přívod dusíku do stripovacího 
zařízení. Během fermentace se inertní stripovací plyn sytí fermentačními plyny uvolňovanými 
z fermentačního média. V případě jejich nadbytku jsou ze systému odváděny a doplněny 
inertem. Plynná rozpouštědla jsou vedena do chladiče, kde kondenzují a hromadí se ve 
sběrné nádobě. Odsud se odtahují do destilační aparatury, kde se separují. Fermentor je 
opatřen na plášti dvěma teploměry, které měří změnu teploty chladicí, popř. temperační 
kapaliny, na vstupu a výstupu. Z toho lze získat množství uvolněného, popř. dodaného tepla. 
Další teploměr měří teplotu zápary ve fermentoru.  
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Může být použita jak volná kultura, tak kultura imobilizovaná na peletách, případně může 
být reaktor nahrazen reaktorem s imobilizovanou fází na pevném porézním loži, kterým 
může být netkaná textilie, porézní keramika, nebo sintrovaný materiál s odpovídající velikostí 
pórů. 
V případě užití volné kultury ale v jisté míře i v případě imobilizovaných kultur bude 
docházet z dlouhodobého hlediska k naplavování mikrobiologické kultury na výplň striperu, 
což zřejmě bude vyžadovat periodický sanitační zásah. 
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Obr. 14 Schéma návrhu kontinuálního fermentačního zařízení – jednofázová fermentace 
 
A - reaktor, P1 - přívod substrátu, P2 - odtah substrátu, P3 - odtah kondenzátu, P4 – tok stripovacího plynu, H1 - sběrač kondenzátu, B - 
dmychadlo,  FIC - průtokoměr, C – čerpadlo, CH – chladič, K1 – stripovací kolona, D – temperace, chlazení, T – teploměr uvnitř fermentoru
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6.2.3 Hmotnostní bilance kontinuální dvoustupňové fermentace  
Pokud by se uvažoval proces kontinuální fermentace kaskády dvou reaktorů, kdy v prvním 
z nich probíhá kyselinotvorná fáze a ve druhém fáze produkční, rozpouštědlová, byla by 
hmotnostní bilance následující. Schéma, které popisuje dvoustupňovou fermentaci je 
znázorněno na obr. 15. 
 
Hmotnostní bilance 1. stupně:  
 
 
Hmotnostní bilance 2. stupně: 
 
 
 
Celková bilance dvoustupňového zařízení: 
 
 
 
kde:  
- hmotnostní tok substrátu přiváděného do reaktoru pro 1. stupeň fermentace [g.h-1] 
- hmotnostní tok substrátu do reaktoru R2 pro 2. stupeň fermentace [g.h-1] 
- hmotnostní tok nevyužitého substrátu putujícího po stripování do  reaktoru R2 [g.h-1] 
- hmotnostní tok nevyužitého substrátu z 1. stupně fermentace [g.h-1] 
- hmotnostní tok vytvořených ABE rozpouštědel [g.h-1] 
- hmotnostní tok organických kyselin [g.h-1] 
- hmotnostní tok fermentačních plynů [g.h-1] 
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Obr. 15 Schéma návrhu kontinuálního fermentačního zařízení – dvoufázová fermentace 
 
R1 – reaktor pro kyselinotvornou fázi; R2 – reaktor pro rozpouštědlovou fázi; P1 - přívod substrátu; P2 - odtah substrátu do R2; P4 – tok 
stripovacího plynu; P5 - odtah kondenzátu; H1 - sběrač kondenzátu; B – dmychadlo; C1, C2 – čerpadlo; CH – chladič; K1 – stripovací kolona.
7. ZÁVĚR 
Předložená diplomová práce byla zaměřena na studium výroby butanolu fermentačním 
procesem. Cílem bylo vyhledat literaturu  zabývající se zkoušením a vylepšováním procesu 
butanolové fermentace publikovanou převážně v posledních dvou desetiletích a vyhodnotit 
nalezené informace z hlediska použitelnosti pro další výzkum.  
 
Z literatury byly vyhledány a popsány mikroorganismy které jsou přirozenými producenty 
rozpouštědel. V publikovaných pracích jsou používány převážně genově upravené 
mikroorganismy, s nimiž bylo dosahováno vyšších výtěžnosti butanolu a v některých 
případech také vyšší tolerance vůči toxickému butanolu než u kmenů přírodních. Nejvyšší 
koncentrace vytvořených rozpouštědel, 30,1 g.l-1, byla nalezena pro genově upravenou 
kulturu C. beijerinckii BA101. Hranice koncentrace rozpouštědel, která je již toxická pro daný 
mikroorganismus se zvýšila přibližně o 10 g.l-1 oproti přírodním kmenům. 
 
Nebyla nalezena stechiometrická rovnice, která by spolehlivě odpovídala aceton-
butanolovému kvašení. Každý kmen klostridií tvořících butanol totiž generuje jiné výtěžky  
rozpouštědel a v jiném poměru. Proto byly z nalezených laboratorně naměřených výsledků 
fermentací stechiometrické poměry produktů dopočítány. Při srovnání stechiometrické 
výtěžnosti butanolu a ethanolu získávaného též fermentací, se ze 100 g sacharidu získá 
aceton-butanolovou fermentací 31 g butanolu (42,2 g rozpouštědel) a lihovým kvašením 46 g 
ethanolu.  
 
Vsádkový proces není z hlediska produktivity perspektivní, protože hromadící se produkty, 
hlavně butanol, zastavují činnost mikroorganismů již v relativně nízkých koncentracích. 
Fermentační medium je ředěné a náklady na separaci produktů destilací je energeticky 
náročné. Navrhovaným řešením je odebírání produktů během fermentace. Neslibnějšími 
technikami se jeví být stripování inertním plynem a pervaporace. Přítokované procesy 
umožňují pracovat s nižšími objemy a koncentrovanějším substrátem, ale za podmínky že 
produkty fermentace budou současně odebírány. Pro tento proces byla v nalezené literatuře 
nejvyšší produktivita (1,16 g.l-1h-1) dosažena fermentací spojenou s izolací produktů 
stripováním. Nejvyšší produktivity rozpouštědel jsou dosahovány kontinuálním procesem, až 
5 g.l-1h-1.   
 
Protože  nebyly nalezeny technologické údaje potřebné pro výpočtový návrh a projekt 
provozního zařízení, bylo navrženo poloprovozní zařízení, na němž by bylo možné ověřovat 
a zkoušet jednotlivé kultury, substráty, fermentační podmínky a další faktory, ovlivňující 
fermentaci. Zařízení je navrhováno jako jedostupňová kontinuální fermentace s externím 
umístěním stripovací kolony pro izolaci rozpouštědel s variantou rozšíření na dvoufázovou 
fermentaci. 
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9. SEZNAM ZKRATEK A POUŽITÝCH SYMBOLŮ
 
ABE   aceton/butanol/ethanol 
CMM   cooked meat medium 
CSL   corn steep licquor – kukuřičný extrakt  
CSW   corn steep water 
TGY   tryptone/glukose/yeast extract 
FBB   fibrous-bed bioreactor 
CoA   koenzym A 
OČMM  oktanové číslo motorovou metodou  
OČVM  oktanové číslo výzkumnou metodou 
APT   adenosintrifosfát  
EMP  Emden-Meyerhof-Parnas 
PDMS  polydimethylsiloxan 
PTFE  polytetrafluorethylen 
NADH  nikotinamid adenin dinukleotid 
DSPS   defibered sweet potato slury 
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